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Resumen 
Se desarrolló un modelo CFD que permite representar la transferencia de calor en un 
reactor de hidrotratamiento de aceites vegetales. Este modelo permitió evaluar la 
transferencia de calor para distintas configuraciones del reactor. En el proceso de 
hidrotratamiento de aceites vegetales se transforma el aceite en un líquido con cero 
contenido de azufre y excelentes propiedades como combustible diesel. El proceso se 
basa en la adición de hidrógeno a alta presión en un reactor de lecho fijo catalítico de 
goteo continuo (trickle bed) para disminuir el tamaño de las moléculas de los ácidos 
grasos del aceite vegetal, mediante isomerización y craqueo térmico a temperaturas 
cercanas a 350°C.  
Las características del producto cambian fuertemente con la temperatura de reacción, 
temperaturas elevadas causan craqueo térmico de los alcanos obtenidos, generando por 
tanto una reducción en la cantidad y calidad del producto. Los reactores utilizados en este 
tipo de proceso exigen un riguroso control en la temperatura por lo que es necesario 
evaluar la transferencia de calor para el control de puntos calientes.  
Debido a que el hidrotratamiento de aceites vegetales es una tecnología reciente, en la 
literatura no se encuentran correlaciones de transferencia de calor para este proceso. La 
construcción de una planta piloto para estudiar el proceso puede tener un costo bastante 
elevado. Por tal motivo, en la presente investigación se estudió la transferencia de calor  
mediante la evaluación de distintas geometrías de reactores de goteo contínuo con CFD 
(Dinámica de Fluidos Computacional). 
La simulación de la transferencia de calor en este tipo de reactores mediante CFD, ya ha 
sido reportada en la literatura pero no específicamente en el proceso de hidrotratamiento 
de aceites vegetales. La técnica de simulación CFD permite obtener detalladamente 
campos de velocidades, presión, perfiles de temperaturas, flux y coeficientes de 
transferencia de calor. 
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Mediante CFD se evaluaron distintas configuraciones geométricas de diseño en las que 
se obtuvieron perfiles de temperatura, flux y coeficientes de transferencia de calor, que 
mediante el efecto o no de fluido refrigerante (quenching de hidrógeno) permiten el 
riguroso control de temperatura que requiere el proceso. 
Para representar la cinética de la reacción de hidrotratamiento se utilizó una expresión 
sencilla de velocidad de reacción de primer orden reportada en la literatura para aceites 
vegetales.  
Con el fin de cumplir los objetivos propuestos en la tesis, se desarrollaron los siguientes 
pasos: 
Paso 1: Búsqueda en la literatura de las propiedades del aceite de palma y datos de 
proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales. Se realizó además una aproximación 
para estimar propiedades de los compuestos de la reacción global de hidrotratamiento, 
mediante correlaciones empíricas descritas en reactores de hidrotratamiento para aceite 
crudo y gasoil. 
De esta manera se definieron catalizadores, velocidad espacial, razón molar H2/aceite de 
palma, densidad, viscosidad, difusividad, solubilidad y coeficientes de transferencia de 
masa. Además se dimensionaron también, diferentes geometrías de reactores de goteo 
continuo a escala planta piloto. 
 
Paso 2: Se desarrolló un modelo en CFD para diferentes geometrías de reactores de 
goteo continuo descritos en el paso 1. Para esto se realizó enmallado de las geometrías 
de los reactores utilizando Gambit, el cual es un software pre-procesador de Fluent. Se 
utilizó el código comercial Ansys Fluent en 3D para evaluar y predecir la transferencia de 
calor en el reactor. En Fluent, se desarrolló una UDF (User Defined Function) que calcula 
las velocidades de reacción de los compuestos teniendo en cuenta la cinética de 
hidrotratamiento de aceites vegetales reportada en la literatura sin modificaciones y con el 
cálculo del factor de efectividad de la reacción. También en la UDF se resuelve la 
ecuación de energía teniendo en cuenta el calor de reacción producido por la reacción 
global de hidrotratamiento. La transferencia de calor en el reactor se simuló retirando calor 
por las paredes manteniendo la temperatura de estas a 330°C para el control de puntos 
calientes. 
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Paso 3: Se estudió el efecto de enfriamiento con hidrógeno en el reactor para mejorar la 
remoción de calor.  
Palabra claves: Hidrotratamiento, Aceite vegetal, Reactor de goteo contínuo, Coeficiente  
de transferencia de calor, CFD. 
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Abstract 
A CFD simulation that represents the heat transfer in a vegetable-oil hydrotreatment 
reactor was carried out. This simulation was used to evaluate heat transfer for different 
reactor configurations. Hydrotreatment transforms vegetable oils into a zero-sulfur liquid 
with properties that resemble those of diesel fuel. In a hydrotreatment reactor, high 
pressure addition of hydrogen reduces the size of the fatty acids molecules through 
isomerization and thermal cracking at temperatures close to 350°C.   
The product characteristics strongly change with reaction temperature. High temperatures 
cause thermal cracking of alkanes and, therefore, a reduction in the quantity and quality of 
the desired product, diesel. The reactors used in this type of processes demand a rigorous 
temperature control. A thorough evaluation of the heat transfer in the reactor in order to 
avoid hot spots and guarantee good temperature control is, thus, mandatory. 
Because hydrotreating of palm oil is a recent technology, in the refereed literature there 
were no heat transfer correlations clearly developed for this system. Furthermore, 
construction of a pilot plant may demand a very high cost. For that reason I propose the 
study of different trickle bed reactor geometries via computational fluid dynamics (CFD) as 
an alternative to simulate and evaluate the heat transfer in the hydrotreating reactor.  
The heat transfer simulation of this kind of reactor by CFD has already been reported in 
the referenced literature but not specifically in the vegetable oils hydrotreating process. 
The CFD simulation allows for the calculation of detailed velocity fields, 
pressure, temperature profiles, fluxes and heat transfer coefficients for the analysis of heat 
transfer inside the reactor. 
A simple first order reaction rate expression developed for vegetable oils, was used to 
represent the chemical kinetics.  
The follow steps were required to carry out the objectives in this thesis: 
Abstract XI 
 
 
Step 1: Literature search for the palm oil properties and data for the vegetable oils 
hydrotreatment process. The properties of the species involved in the global 
hydrotreatment reaction were estimated with empirical correlations developed for the 
hydrotreatment of crude oil and vacuum gas oil. 
This literature review defined catalysts, space velocity, H2/palm oil molar ratio, density, 
viscosity, diffusivity, solubility, mass transfer coefficient and different trickle bed reactors 
geometries for pilot plant scale. 
Step 2: Development of a CFD model that represents hydrotreatment trickle bed reactors. 
The mesh was generated with Gambit and the CFD simulations were carried out with  
Ansys Fluent in 3D. A UDF (User Defined Function) was developed to resolve the 
components mol balance equations. The UDF considered well-known kinetics and 
effectiveness factors in the reaction rate expression. The UDF included as well source 
terms for energy estimating the heat of reaction produced by the hydrotreatment global 
reaction rate. The CFD simulation considered a constant wall temperature of 330 °C. 
Step 3: The effect of hydrogen quenching to improve the heat remotion was evaluated. 
Key words: Hydrotreatment, Vegetable oil, Trickle bed reactor, Heat Transfer Coefficient, 
CFD. 
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Lista de símbolos y abreviaturas 
Símbolos con letras latinas 
 
Símbolo Término Unidad SI 
   
𝑎𝑐 Área interfacial de catalizador 
𝑚2
𝑘𝑔 𝑐𝑎𝑡 
At Área transversal 𝑚2 
   
API Gravedad API  - 
   
𝐶𝑒𝑠𝑡,𝑜 Concentración de ester inicial kmol/ 𝑚 3 
   
𝐶′ Espaciado de tubos adyacentes 𝑚 
   
𝑐𝑝 
 Calor especifico a presión constante 
𝐽
𝑘𝑔 𝐾 
𝐶𝑤𝑝 Criterio de Weisz-Prater - 
   
D Diámetro de reactor  𝑚 
   
 
D/DEnfriaminento,H2 
Razón diámetro de reactor/diámetro de orificio para 
enfriamiento de H2 
- 
   
𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟
𝐿  Difusivividad ester en fase líquida 𝑚
2
𝑠
 
   
𝐷𝑒𝑓𝑓 Difusividad efectiva 
𝑚2
𝑠
 
   
𝐷𝑐 Diámetro interno de la coraza 𝑚 
   
𝐷𝑐 Diámetro catalizador cilindro 𝑚 
   
𝑑𝑠 Diámetro equivalente esférico  𝑚 
   
dt/dp Razón diámetro de tubo/ diámetro de partícula - 
   
𝑓̇ Flujo molar kmol/s  
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𝐺𝐿               Flux másico de fase líquida 𝑘𝑔/𝑚2s 
   
ℎ Entalpía 
𝐽
𝑘𝑔  
   
ℎ𝑜 Coeficiente de transferencia de calor externo 
𝑊
𝑚2 𝐾 
   
ℎ𝑖 Coeficiente de transferencia de calor interno 
𝑊
𝑚2 𝐾 
   
ℎ𝑤 Coeficiente de transferencia de calor en la pared 
𝑊
𝑚2 𝐾 
   
𝐽𝐻       Factor j de Colburn para transferencia de calor - 
   
𝑘 Conductividad térmica  
𝑊
𝑚 𝐾 
   
𝐾𝐶 Coeficiente de transferencia de masa 𝑚/s 
   
𝐾𝐻𝐷𝑂 Cinética de hidrodeoxigenación 
1/s 
 
   
𝐿 Longitud del intercambiador o reactor 𝑚 
   
L/D Razón longitud/diámetro reactor - 
   
𝐿𝐶 Longitud catalizador cilíndrico 𝑚 
   
LHSV Velocidad espacio de líquido h-1 
   
𝑚 Masa 𝑘𝑔 
   
𝑀𝑊 Peso molecular  kg/kmol 
   
𝑁?̇? Número de tubos - 
   
𝑁𝑢𝐷 Número de Nusselt - 
   
𝑁𝑢𝑊 Número de Nusselt de pared  - 
   
𝑃𝑟 Número de Prandtl 1 
   
𝑃?̇?  Espaciado de tubos 𝑚 
   
Q 
 Flux de calor transferido 
𝑘𝐽
ℎ
,𝑊/𝑚2 
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𝑅𝑒 Número de Reynolds - 
   
𝑅𝑒𝑝                        Número de Reynolds de partícula 
- 
 
𝑅𝑒𝑝_𝐿  Número de Reynolds de partícula del líquido - 
   
𝑅𝑒𝑝_𝐺  Número de Reynolds de partícula del gas - 
   
𝑅𝑑 Factor de obstrucción  
ℎ 𝑝𝑖𝑒2 °𝐹
𝐵𝑡𝑢
 
   
𝑟𝑠 Velocidad de reacción de hidrodeoxigenación  
𝑚𝑜𝑙 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟 
𝑚3 𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒 ×  𝑠 
   
𝑆𝑐𝐿 Número de Schmidt - 
   
𝑆ℎ𝐿 Número de Sherwood - 
   
𝑠𝑝.𝑔𝑟15.6 Gravedad especifica a 15.6 °C - 
   
𝑇 Temperatura °𝐶, °R 
   
t Tiempo s 
   
𝑇𝑚𝑒𝐴𝐵𝑃 Temperatura promedio de ebullición °R 
   
𝑈𝑐 Coeficiente total de transferencia de calor limpio 
𝑊
𝑚2𝐾
 
 
𝑈𝐷 Coeficiente total de diseño 
𝑊
𝑚2𝐾
 
   
𝑣𝑐
𝐿 Volumen crítico fase líquida 𝑓𝑡
3
𝑙𝑏
 
   
𝑣𝐿 Volumen molar 
𝑐𝑚3
𝑚𝑜𝑙
 
   
𝑋 Conversión - 
   
𝑋 Fracción molar kmol/kmol 
   
 𝑌 Fracción másica kg/kg 
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Símbolos con letras griegas 
 
 
Símbolo Término Unidad SI 
𝜌 Densidad 
𝑘𝑔
𝑚3
 
   
𝜌𝑏  Densidad de bulto de catalizador  
𝑘𝑔
𝑚3
 
   
𝜌𝑐  Densidad de catalizador  
𝑘𝑔
𝑚3
 
   
𝜌𝑜  Densidad inicial 
𝑘𝑔
𝑚3
 
   
𝜀 
 
Porosidad de lecho catalíticos - 
   
∆Hrxn Delta de reacción  
𝑘𝐽
𝑚𝑜𝑙 𝐻2 
   
∆𝜌𝑝 
Delta de presión debido a presión de 
operación  psia 
   
∆𝜌𝑇 
Delta de presión debido a temperatura de 
operación  psia 
   
Δ𝑃 Caída de presión bar o atm 
   
Δ𝑇 Diferencia de temperatura media logarítmica °F 
   
𝜇𝐿 Viscosidad de líquido (kg/𝑚 s) o 𝑚Pa × s 
   
Φaceite Fracción de aceite en el reactor - 
   
   
𝑇𝑟𝑒𝑠 Tiempo de residencia  seg 
 
𝜂 Factor de efectividad - 
 
𝛼 Coeficiente de permeabilidad  - 
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1. INTRODUCCIÓN 
La producción de combustibles líquidos a partir de  biomasa sobresale actualmente como 
una alternativa energética con bajo impacto ambiental, que puede sustituir una cuota 
importante de combustibles procedentes del petróleo. 
El proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales de segunda generación produce un 
combustible similar al diesel (biocetano), con cero contenido de azufre que cumple los 
requisitos de ley 1205 de 2008 [1] decretada por el Congreso de Colombia. El biocetano 
además presenta mejoría en propiedades tales como densidad, índice de cetano, poder 
calorífico y estabilidad térmica [2-3] con respecto al diesel de petróleo.  
El biocetano producido a partir de aceite de palma mediante hidrotratamiento, no cumple 
los requisitos de propiedades como lubricidad y punto de fluidez de biocombustibles.  
Por tal motivo no cumple las resoluciones 1180 de 2006 y 182087 de 2007 del 
MINISTERIO DE AMBIENTE, VIVIENDA Y DESARROLLO TERRITORIAL Y MINISTERIO 
DE MINAS Y ENERGÍA [4-5]. 
Debido a esto, el biocetano se mezcla con diesel [2] para mejorar estas propiedades, 
cumpliendo así los requisitos de la ley colombiana. Nuñez et al. [3] en 2007, muestran 
cómo se mejoran estas propiedades con mezclas de 20 y 30 % de biocetano con diesel 
extra.  
Por lo tanto el biocetano producido a partir de aceite de palma mediante hidrotratamiento, 
se utilizaría en proporción de mezcla con combustibles fósiles, para así cumplir la 
reglamentación vigente colombiana.          
El hidrotratamiento de fracciones de crudo de petróleo es uno de los procesos más 
importantes en la refinación del petróleo, pues permite eliminar contaminantes de los 
combustibles fósiles y refinar corrientes de alimentación para procesos downstream. El 
reactor en que normalmente se lleva a cabo el proceso de hidrotratamiento es de tipo 
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trickle-bed o reactor de goteo de carga continua, el cual consiste en una columna vertical 
que contiene un lecho poroso de catalizador, donde ocurre una reacción entre el gas y la 
fase líquida adsorbida en la superficie del catalizador. Los trickle bed reactors o reactores 
de goteo continuo son extensivamente utilizados en procesos de hidrotratamiento de toda 
índole.  
En el hidrotratamiento de aceites vegetales, en un reactor tipo trickle bed se cuenta con 
tres fases que se definen así:  
1. Fase sólida: catalizador, normalmente CoMo o NiMo/Al2O3. 
2. Fase líquida: aceite vegetal, que en esta investigación es el aceite de palma. 
3. Fase gaseosa: hidrógeno H2.  
 
Comúnmente el hidrotratamiento ocurre en cocorriente de gas y líquido fluyendo de 
manera descendente en el reactor como se muestra en la Figura 1(a). Aunque también se 
introduce gas en contracorriente ascendentemente al reactor, como se muestra en la 
Figura 1(b) [6]. 
En esta investigación, para simular mediante dinámica de fluidos computacional (CFD) la 
transferencia de calor del reactor de hidrotratamiento de aceites vegetales, se utilizará la 
configuración geométrica tipo cocorriente de aceite (fase líquida) e hidrógeno (fase 
gaseosa) fluyendo de manera descendente en el reactor, ya que es la configuración 
geométrica normalmente utilizada en reactores de hidrotratamiento. 
 
 
 Figura 1. Reactor trickle bed, (a) Tipo cocorriente líquido + gas,  (b) Tipo 
contracorriente gas  
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En la Figura 1 se describen las principales partes del reactor trickle bed las cuales son: 
1. Plato distribuidor: el cual está ubicado en la zona superior del reactor y se utiliza para 
distribuir la entrada de líquido y gas o de líquido solamente dependiendo de la 
configuración a utilizar. 
2. Bolas de cerámica o vidrio: son esferas de 3 ó 4 mm de diámetro de cerámica o 
vidrio, utilizadas para asegurar la distribución uniforme de la fase líquida antes de llegar a 
la zona del catalizador [7]. 
3. Catalizador sólido: zona donde se encuentra distribuido el catalizador, por ende el 
lugar donde ocurre la reacción de hidrotratamiento de aceite vegetal. 
4. Soporte de catalizador: soporta el peso del catalizador para mantener su estructura 
porosa definida. 
El objetivo del proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales es disminuir el tamaño de 
las moléculas de los ácidos grasos y triglicéridos del aceite vegetal mediante 
isomerización y craqueo térmico, gracias a la adición de H2 a temperaturas entre 330 °C y 
360°C a presiones de 20 bares y 90 bares, tal como se describe en los trabajos de 
Guzmán et al.[8], Sebos et al. [7], Huber et al. [9], Kikhtyanin et al. [10] y Kubicka et al. 
[11]. Mediante este proceso se logra transformar el aceite en un líquido cristalino con cero 
contenido de azufre y excelentes propiedades como combustible diesel [2-3].  
El mecanismo de reacción para convertir los triglicéridos del aceite vegetal en alcanos (n-
C15 a n-C18) para la producción de combustible similar al diesel (C12H23), ha sido 
reportado en la literatura por Huber et al. [9], quienes describen tres principales pasos de 
reacción: descarboxilación, descarbonilación e hidrogenación. 
 
Guzmán et al. [8], presentan un mecanismo de 20 reacciones donde se tienen en cuenta 
los tres principales pasos de reacción descritos por Huber et al. Una aproximación a la 
cinética más simple, es la que plantean Sebos et al. [7], en la cual se eliminan los pasos 
intermedios del mecanismo presentando por Guzmán et al. [8].  
Mediante esta aproximación, se propone en esta investigación una reacción global de 
hidrotratamiento como la que se presenta en (1). 
 
          C51H98O6     +       3H2                       3C15H32     +    C3H8     +     3CO2      (1) 
    (Tripalmitina)      (Hidrógeno)       (n-Pentadecano)   (Propano)  (Dióxido de carbono)  
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El calor de reacción generado por (1) es de -96.36 kJ/mol H2 (reacción exotérmica). Si se 
compara este calor con los valores reportados para la hidrogenación de combustibles 
fósiles descritos por Jaffe [12], se encuentra que en magnitud es menor al generado por la 
reacción de saturación de olefinas (≈ -113 kJ/mol H2), pero mayor al de saturación de 
aromáticos (≈ -69 kJ/mol H2) y al de consumo de H2 saturado por craqueo térmico ( ≈ -42 
kJ/mol H2). Esto significa que el calor de reacción de la reacción global de 
hidrotratamiento, se encuentra en el rango de magnitud de calores de reacción de 
hidrotratamiento de combustibles fósiles. 
Este calor de reacción hace que la temperatura en el reactor se incremente, generando 
gradientes de temperatura en la zona catalítica de reacción. Para hacer que el proceso 
sea eficiente se recomiendan perfiles de temperatura de hasta 350°C. 
Huber et al. [9], describieron el comportamiento de los productos obtenidos con la 
temperatura para la reacción de hidrotratamiento de aceites vegetales.  
En la figura 2 Huber et al. [9], obtuvieron el mayor porcentaje de conversión de alcanos 
(94 %), cuando realizaron la hidrogenación de aceite de girasol en un reactor tipo trickle 
bed a escala laboratorio a 350 °C y 50 bar.  
 
Figura 2. (a) Producción de nC15 – C18 vs. T (°C)  y (b) % Producción de carbono vs. T 
(°C) 
Un incremento de temperatura a partir de 350°C, aumenta significativamente la proporción 
de productos craqueados como propano (C3H8), dióxido de carbono (CO2) y monóxido de 
carbono (CO). Para evitar la degradación del combustible se requiere el control de 
temperatura en el reactor para no sobrepasar este límite de temperatura, garantizando 
una significativa producción de alcanos (nC15 – C18). 
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En esta investigación se buscó mejorar el entendimiento del proceso de transferencia de 
calor en reactores tipo trickle bed para el hidrotratamiento de aceites vegetales. 
Específicamente se plantearon los siguientes objetivos: 
 
Objetivo general 
 
Simular la transferencia de calor en un reactor de hidrotratamiento de aceites vegetales 
de segunda generación. 
Objetivos específicos 
 
1. Definir materias primas, catalizador, geometría de reactor y condiciones de       
proceso típicas utilizada en el proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales 
según lo reportado en la literatura. 
 
2. Desarrollar un modelo en CFD que representen el comportamiento del reactor de 
hidrotratamiento típico descrito en el objetivo 1. 
 
3. Simular diferentes configuraciones de transferencia de calor en el reactor de      
hidrotratamiento y seleccionar la óptima. 
 
En el resto de este documento se presenta primero un marco teórico general sobre el 
proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales, el Capítulo 3 describe la metodología 
utilizada para el desarrollo de los objetivos. Por último se muestra y analizan los 
resultados de las simulaciones CFD de la transferencia de calor en el reactor de 
hidrotratamiento. Luego de las conclusiones, varios anexos presentan información más 
detallada de las simulaciones, así como de algunos datos auxiliares que se necesitaron 
para el desarrollo del modelo. 
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2. MARCO TEÓRICO 
2.1.  Antecedentes 
Los combustibles líquidos obtenidos de fuentes renovables de mayor uso en el momento 
son el alcohol biocarburante y el biodiesel. Se han planteado cuatro formas de producir 
biodiesel: uso directo y mezclado, microemulsiones, pirólisis y el método más utilizado: la 
transesterificación de aceites vegetales y animales [13], donde los principales aceites 
vegetales utilizados son los provenientes de ricino, girasol, soya, palma y algodón.  
 
En esta investigación se estudió como materia prima el aceite de palma ya que en 
Colombia es el más producido [14]. El proceso de transesterificación se desarrolla en una 
planta especializada, en la cual los aceites reaccionan con un alcohol de cadena corta en 
presencia de un catalizador homogéneo o heterogéneo [13, 15]. En el proceso se obtiene 
glicerina como principal subproducto [16]. 
 
Un proceso alternativo consiste en tratar el aceite vegetal directamente en las plantas de 
refinería de petróleo en las cuales mediante hidrotratamiento [9], es decir mediante la 
adición de hidrógeno a alta presión a enlaces C=C en presencia de catalizadores como 
CoMo ó NiMo/Al2O3 sulfatado y a temperaturas entre 300 y 350 ºC se genera un diesel 
con alto número de cetano y cero contenido de azufre.  
El hidrotratamiento de aceites vegetales normalmente se realiza en reactores de goteo de 
carga continúa (trickle bed reactor), los cuales se usan tradicionalmente para la 
hidrodesulfuración e hidrogenación de compuestos aromáticos [17], en la que interactúan 
tres fases (líquida, gaseosa y lechos empacados sólidos). Para este tipo de reactores las 
técnicas convencionales no logran un diseño óptimo dada la interacción fluidodinámica y 
las reacciones químicas.  
Recientes avances en CFD muestran resultados promisorios en reactores de flujo de gas 
en lechos empacados sin reacción química [18-19]. Por ejemplo Dixon y Nijemeisland [20-
21] y Guardo et al. [22] demostraron la aplicabilidad de CFD en reactores tubulares de 
lecho fijo con bajas razones diámetro tubo/diámetro partículas (dt/dp) obteniendo 
resultados similares a los obtenidos por correlaciones empíricas. 
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2.2. Modelamiento de reactores trickle bed 
Debido a su compleja hidrodinámica y la interacción entre la transferencia de masa y 
energía, el modelamiento de los reactores tipo trickle bed, casi en su mayoría, se ha 
limitado al estudio de modelos isotérmicos. Desde los años 70, se viene tratando el tema 
de modelar reactores trickle bed. Se destaca el artículo de 1975 de Satterfield [23] en el 
cual se describen las ventajas y desventajas de este tipo de reactor en comparación con 
otros y se proponen las primeras metodologías para estimar parámetros importantes de 
diseño como: caída de presión, liquid holdup (fracción de volumen líquido que se 
mantiene en el reactor), coeficientes de transferencia de masa, distribución de tiempo de 
residencia, conversión, etc. El análisis de Satterfield [23] se basó en correlaciones 
empíricas  y primeras aproximaciones de modelamiento fenomenológico. 
 
Para procesos industriales, el modelamiento de reactores trickle bed representa una 
mayor dificultad, pues a la existencia de una cinética compleja, se suma el factor de una 
alta exotermicidad que obliga a un estudio cuidadoso de transferencia de calor en el 
reactor. Farahani et al. [24], relacionaron los autores más relevantes en cuanto al 
modelamiento de reactores trickle bed, entre los que se destacan Satterfield y Way [25], 
Hanika et al. [26-28] y Herskowitz y Mosseri [29], como los primeros en describir la 
dificultad y la necesidad de desarrollar un modelo general para reactores trickle bed, 
debido a su compleja hidrodinámica y su interacción con la transferencia de masa entre 
las fases.  
Los efectos de la transferencia de masa en reactores trickle bed han sido estudiados 
extensivamente. Se destacan los artículos de Satterfield [23], Herskowitz y Smith [29], 
Ramachandran y Chaudhari [30], Mills y Dudukovic [31] y Gianetto y Specchia [32], cuyos 
artículos describen los modelos y correlaciones de transferencia de masa más utilizados.  
Otro aspecto importante en los reactores tipo trickle bed, es el efecto parcial del mojado 
externo de los pellets catalíticos por parte de la fase líquida para que se dé la reacción 
química. Algunos de los modelos más relevantes para representar esta variable son los 
de Ramachandran y Smith [33], Herskowitz et al. [34], Tan y Smith [35], Mills y Dudukovic  
[36] y Goto et al. [37].  
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En otras publicaciones, tales como las de Goto y Smith [38], Levee y Smith [39] y 
Herskowitz [40], se comparan las predicciones de los modelos propuestos con datos 
experimentales. En todos estos modelos se requiere de correlaciones empíricas para 
validar el comportamiento del reactor. 
 
Se destaca también el trabajo realizado en Colombia en la Universidad Industrial de 
Santander y el Instituto Colombiano del Petróleo por Jiménez et al. en 2007 [41] quienes 
simularon un reactor industrial isotérmico tipo trickle bed para hidrotratamiento de gasoil y 
otras fracciones pesadas. Estos autores consideraron simultáneamente las reacciones de 
hidrodesulfurización, hidrodenitración e hidrodearomatización, teniendo en cuenta efectos 
inhibitorios de distintas moléculas en gasoil. Los resultados simulados se validaron con 
datos experimentales en cuanto a la conversión de cada reacción simultánea y productos 
de la reacción a la salida del reactor.  
 
Uno de los estudios más recientes sobre el hidrotratamiento de aceites en reactores 
trickle bed es el realizado por Aysar et al. en 2011 [42] quienes desarrollaron un modelo 
heterogéneo isotérmico para la hidrodesulfurización de aceite crudo. El modelo, en estado 
estacionario, consideró la teoría de las dos películas (two-film theory) de transferencia de 
masa en el reactor. Las propiedades físico-químicas de los compuestos se estimaron 
mediante correlaciones empíricas descritas en la literatura.  
 
A pesar de los diferentes estudios que se ha realizado en el área de simulación de 
reactores tipo trickle bed, en la literatura se encuentran pocos donde se acople la solución 
de la hidrodinámica y su interacción con la transferencia de masa y energía, en 
condiciones no isotérmicas. 
2.3. Modelamiento CFD de reactores trickle bed  
Con el fin de mejorar el diseño de reactores trickle bed, ya que las técnicas 
convencionales no logran predecir de manera correcta el comportamiento de este tipo de 
reactores, mediante dinámica de fluido computacional CFD, se han realizado grandes 
avances para modelar y predecir parámetros importantes de diseño. Debido a su 
compleja hidrodinámica de interacción de tres fases, los primeros artículos CFD de 
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reactores trickle bed se enfocaron en estimar parámetros importantes de diseño como el 
liquid hold up (fracción de líquido que se mantiene en el reactor) y la caída de presión. 
Luego de lograr predecir estas propiedades, en CFD se resolvieron reactores trickle bed 
con reacciones químicas y transferencia de masa.  
Atta et al. [43] en 2007 describieron los autores más relevantes para el modelamiento de 
reactores trickle bed mediante CFD así como bases de modelamiento para su desarrollo. 
Uno de los primeros modelos fue el presentado por Attou y Ferschneider en 1999 [44], el 
cual fue desarrollado en base a ecuaciones de balance de masa y momentum para cada 
fase en el reactor. El modelo permitió calcular la caída de presión en el reactor, mediante 
el intercambio de cantidad de movimiento entre las distintas fases del reactor y el 
gradiente de presión capilar, el cual se dedujo de un balance de momentum de la interfaz 
liquido-gas, donde las fuerzas de interacción sólido-líquido y líquido-gas se formularon 
con base en la ecuación de Kozeny-Carman. Este modelo solo considera una dimensión 
por lo que no permite estudiar problemas de transferencia de masa o energía desde el 
exterior al interior del reactor. 
Luego en el año 2000 Propp et al. [45] asumieron que el sistema se podía representar 
mediante flujo en lecho poroso, discretizado con métodos de diferencia finita las 
ecuaciones gobernantes. Los autores examinaron los efectos de la presión capilar y 
porosidad variable en la ecuación de Ergun. El código, sin embargo, no fue explícitamente 
validado con resultados experimentales. 
En el año 2001 Souadnia y Latifi [46] desarrollaron un modelo en una dimensión usando 
la técnica de volúmenes finitos y el método de Godunov, donde las fuerzas de arrastre 
entre las fases fueron estimadas con base en el modelo de Saez y Carbonell [47], 
asumiendo porosidad uniforme y constante. El problema de este modelo es que fue hecho 
en una dimensión, imposibilitando una predicción aceptable de parámetros de diseño.  
Como se puede observar, el mayor inconveniente de los autores hasta el 2001 era que el 
modelamiento de la hidrodinámica del reactor se limitaba a una dimensión. A partir del 
2002 se realizaron esfuerzos por resolver el modelo de Attou et al. [44] y Saez y Carbonell 
[47] en dos y tres dimensiones para capturar mediante CFD características 
fluidodinámicas del reactor trickle bed. 
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Jiang et al. [48-49] desarrollan en el 2002 un modelo con el software CFDLIB de los 
Alamos National Laboratory en dos dimensiones, utilizando el modelo de Attou et al. [44] 
para calcular los coeficientes de intercambio de cantidad de movimiento entre las fases y 
creando una estructura del lecho por métodos estadísticos de secciones porosas. De esta 
forma lograron capturar características hidrodinámicas de flujo trickle bed, validando 
parámetros de diseños como el liquid hold up y la caída de presión de manera más 
precisa. 
En el 2003 Gunjal et al. [50] simulan el reactor trickle bed en dos y tres dimensiones, 
utilizando el modelo Euleriano-Euleriano del software CFD comercial Fluent, incorporando 
el modelo de Attou et al. [44] mediante funciones definidas por usuario (UDF). En este 
estudio se analizó la distribución de flujo, tiempos de residencia (RTD) y la histéresis 
teniendo en cuenta la presión capilar y la variación de la porosidad en el reactor.  
En 2005 los mismos autores [51] realizaron una extensión de su trabajo anterior y 
simularon el cambio de régimen de flujo trickled bed a spray, el cual ocurre a mayor 
velocidad de gas y líquido. En este trabajo se intentó simular el reactor a condiciones 
periódicas de frontera, para tener más detalle del comportamiento del reactor a 
condiciones normales de proceso. 
Luego de validar el comportamiento fluidodinámico del reactor, los mismos autores en 
2007 [17] modelaron el reactor trickle bed con reacciones químicas a condiciones 
isotérmicas en dos dimensiones. Mediante UDF’s se logró introducir en Fluent la variación 
de la porosidad en el reactor mediante la correlación de Mueller. El intercambio de 
cantidad de movimiento entre fases se simuló con el modelo de Attou et al.[44]. Este es el 
primer trabajo reportado en el que se modela la compleja interacción de la hidrodinámica 
con reacciones químicas a condiciones isotérmicas. Los resultados de la simulación se 
validaron con datos experimentales. 
En 2007 Atta et al. [43] desarrollaron un modelo CFD de simple estructura en base al 
modelo de lecho poroso adoptando la interacción de fases mediante el concepto de 
permeabilidad relativa de Saez y Carbonell [47]. Este trabajo utilizó el modelo Euleriano-
Euleriano de dos fases del software Fluent en dos dimensiones. Lo interesante de este 
modelo consiste en el hecho de que a pesar de ser simple en su estructura, por utilizar el 
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modelo de lecho poroso, se lograron predecir la mayoría de datos experimentales de 
caída de presión y liquid hold up reportados en la literatura. 
Por último en 2012 Dudukovic et al. [52] realizaron la que, a opinión del autor, es la 
simulación más completa de reactores trickle bed en CFD. En este caso se simuló un 
reactor de hidroprocesamiento en tres dimensiones teniendo en cuenta el flujo reactivo a 
condiciones isotérmicas con porosidad no uniforme. Para esto definieron UDF’s en Fluent 
que representaban los fenómenos que se describen a continuación. 
1. Porosidad no uniforme del reactor en tres dimensiones. 
2. Intercambio de cantidad de movimiento mediante el modelo de Attou et al. [44]. 
3. Capilaridad del proceso mediante el modelo de Grosser et al.[53]. 
Todo esto se realizó, junto con la solución en Fluent del modelo a escala de partícula y de 
balance de especies teniendo en cuenta el transporte del reactivo, el factor de efectividad 
del catalizador y el factor de efectividad total. 
De acuerdo a los artículos revisados en la literatura, se encontraron dos metodologías 
CFD para estimar parámetros de diseño tales como el delta de presión y el liquid hold up 
en el reactor para flujos no reactivos. 
La primera metodología y la más simple es la usada por Atta et al.[43] mediante el modelo 
de lecho poroso y Euleriano-Euleriano de dos fases. La segunda y más compleja es la del 
modelo de Attou et al. [44] utilizada ya en reactores de tres dimensiones.  
Para flujos reactivos a condiciones isotérmicas, se utiliza la metodología de Gunjal et al. 
[51] y [17] y Dudukovic et al. [52], descritas anteriormente. 
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2.4. Cinéticas de reacción de hidrotratamiento de aceites 
vegetales 
Con el fin de estimar las transformaciones químicas del proceso de hidrotratamiento de 
aceites vegetales, en la literatura solo se encontraron cinéticas globales de 
hidrodeoxigenación (HDO) y Oligomerización. Es decir cinéticas que llevan consigo en sí 
los efectos de resistencia de transferencia de masa, los cuales depende en gran medida 
de la materia prima a hidrotratar y la geometría del reactor. Las geometrías evaluadas 
para la cinética de hidrotratamiento de aceites vegetales descritas en la literatura son a 
escala laboratorio. 
Sebos et al. [7] en 2007, desarrollaron un modelo simple cinético de primer orden, para 
estimar la conversión de ésteres del aceite de semilla de algodón con catalizador 
CoMo/Al2O3. En este modelo se tiene en cuenta una cinética global de 
hidrodeoxigenación (HDO) de ésteres del aceite vegetal teniendo en cuenta las 
resistencias de transferencia de masa en el reactor a escala laboratorio. El modelo fue 
validado a temperaturas entre 305 °C a 345 °C a una presión de 30 bares a velocidades 
espaciales horaria de catalizador (WHSV) de 5 h-1 a 25 h-1. Los resultados del modelo 
describieron la tendencia del comportamiento experimental en cuanto a la conversión del 
éster del aceite vegetal con un coeficiente de determinación R2 de 92 a 97%. En los 
experimentos se obtuvieron conversiones cercanas al 100% a velocidades espaciales 
horaria de catalizador (WHSV) menores a 5 h-1. La dependencia de la temperatura para la 
hidrodeoxigenación (HDO) tuvo una energía de activación de 111 kJ/mol. 
Templis et al. [54] en 2011, realizaron un estudio similar cinético al de Sebos et al. [7], 
también con catalizador CoMo/Al2O3, pero teniendo en cuenta la cinética global de 
hidrodesulfurización (HDS) de gasoil con mezclas de aceite de palma de 2, 5 y 10 % en 
peso. Los resultaron mostraron que la velocidad de reacción de hidrodesulfurización 
(HDS) del gasoil disminuye hasta cuando se tiene 5 % en peso de aceite de palma 
mezclado. A mayores porcentajes en peso de aceite de palma mezclado, este no afecta la 
reacción de hidrodesulfurización (HDS) del gasoil. De igual manera se corroboró que el 
consumo de hidrógeno H2 no se incrementa por la presencia del aceite de palma, 
estimándose un consumo de éste de 210 normal litro por kilogramo de aceite vegetal. 
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Anand et al. [55] en 2012 realizaron un estudio más completo de cinéticas globales de 
hidrodeoxigenación (HDO) y oligomerización del aceite de jatropha, estimando los 
productos livianos (nC5 – C8), medianos (nC9 – C14), pesados (nC15 – C18) y 
oligomerizados (>nC18) de diferentes mecanismos de reacción propuestos con catalizador 
CoMo/Al2O3. Los distintos modelos cinéticos propuestos fueron validados 
satisfactoriamente con datos experimentales. De estos resultados, se encontró además, 
que la energía de activación para la formación de productos es para los livianos de 83 
kJ/mol, medianos de 126 kJ/mol y pesados y oligomerizados de 47 kJ/mol. Esto significa 
que si se requiere mayor producción de medianos (nC9 – C14) para la producción de 
combustible similar al diesel (C12H23), se debe tener en cuenta que se requiere mayor 
energía para hidrotratar estos productos con el catalizador CoMo/Al2O3 debido a su mayor 
energía de activación. 
 
2.5. Experimentos de hidrotratamiento de aceites 
vegetales 
Los primeros experimentos del proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales se 
reportan en la literatura en el año 2007, y surgen como una necesidad de estudio para 
reemplazar materia prima de derivados del petróleo para la producción de 
biocombustibles.  Además este proceso permite tener un combustible similar al diesel con 
alto número de cetano y cero contenido de azufre [8-9]. A continuación se muestran los 
trabajos más destacados. 
Unos de los primeros autores en reportar sus experimentos fue Huber et al. [9] en 2007, 
quienes mediante hidrotratamiento de aceite de girasol con y sin mezcla con gasoil, 
lograron una conversión total del aceite vegetal a 350 °C. El experimento fue llevado a 
cabo en un reactor trickle bed a escala laboratorio de 2.54 cm de diámetro interno con una 
longitud 65 cm, a temperaturas entre 350 °C y 450 °C a una presión de 50 bares. El 
catalizador utilizado fue el estándar NiMo/Al2O3, usado normalmente para hidrotratamiento 
de combustibles fósiles. La velocidad espacial horaria de líquido (LHSV) fue de 4.97 h-1, 
con una razón volumétrica de 1600 ml H2/ml de líquido de alimentación (aceite de girasol 
o aceite de girasol con gasoil). De este estudio se concluyó que el proceso de 
hidrotratamiento aceites vegetales se puede llevar a cabo en reactores de 
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hidrotratamiento de combustibles, ya que se comprobó alta conversión del producto con 
catalizador NiMo/Al2O3 normalmente utilizado en el hidrotratamiento de combustibles 
fósiles. Además se demostró que con mezclas de 5 % en peso de aceite de girasol con 95 
% en peso de gasoil, el aceite vegetal no inhibe la reacción de hidrodesulfurización (HDS), 
aumentando inclusive la producción de alcanos nC15 – C18 debido a la dilución de éste en 
el gasoil. 
También en 2007, Nuñez et al. [3] en el Instituto Colombiano del Petróleo ICP, evaluaron 
el desempeño del biocombustible producido por hidrotratamiento de aceite de palma en 
motores diesel. La producción del biocombustible se llevó a cabo en la planta piloto del 
Instituto, donde se evaluaron las propiedades obtenidas en las que se destacan mejor 
punto de inflamación, índice de cetano y mayor estabilidad térmica. Además se hace 
énfasis en los subproductos obtenidos del proceso, ya que son gases combustibles como 
metano, etano, propano, dióxido de carbono y agua. Se comenta además en este estudio 
que el aceite hidrotratado tiene mala lubricidad y un punto de fluidez muy alto; pero el cual 
al mezclarse con diesel estas propiedades mejoran, lográndose obtener valores similares 
al combustible diesel. 
En 2009, Sebos et al. [7] estimaron la conversión de ésteres del aceite de semilla de 
algodón con mezcla de diesel utilizando CoMo/Al2O3 como catalizador en un reactor a 
escala laboratorio. Las conversiones fueron estimadas en un rango de 305 °C a 345 °C, a 
30 bares de presión, y velocidades espaciales horarias de catalizador (WHSV) de 5 h-1 a 
25 h-1. Se desarrollo además el primero modelo cinético de simple estructura, para estimar 
la conversión de éster en el reactor, el cual fue validado satisfactoriamente. De los 
resultados obtenidos se destaca que la mezcla de 10 % en peso de aceite de algodón en 
diesel, aumenta el número de cetano de la mezcla en 3, si se compara con el diesel 
normal, lo que implica la producción de un biocombustible de alta calidad, que posee las 
mismas propiedades de densidad y punto de nube del diesel. 
En 2010, Guzman et al. [8] del Instituto Colombiano del Petróleo ICP y la Universidad 
Industrial de Santander UIS, hidrotrataron aceite de palma crudo con NiMo/Al2O3 como 
catalizador, donde observaron como a bajas presiones de 40 a 50, bares la 
hidrodeoxigenación del aceite no se completa permitiendo la aparición de productos 
intermedios como alcoholes, ácidos y esteres (nC16 – C18). Experimentos de tiempos de 
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corrientes, mostraron además que el catalizador convencional levemente se desactiva a 
media que la reacción procede.  
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3. METODOLOGÍA  
Antes de realizar una simulación CFD es necesario definir aspectos relacionados con la 
geometría del reactor, las propiedades termoquímicas de las especies involucradas y las 
condiciones generales de operación. A continuación se explica la forma cómo se 
seleccionaron valores para estos parámetros. 
Las simulaciones se llevaron a cabo para un reactor de hidrotratamiento de aceites 
vegetales a escala planta piloto. Las condiciones de proceso son las siguientes: 
- Carga: 10 barriles/día de aceite de palma, la cual se estima tratar en una planta 
piloto según el Instituto Colombiano del Petróleo ICP [56] . 
- Velocidad espacial: 2 h-1, se utiliza este valor para obtener alta conversión en el 
reactor, tal como se describe en Guzman et al. [8]; además de ser un valor 
sugerido por el Instituto Colombiano del Petróleo ICP [56]. 
- Diámetro equivalente de pellet esférico (𝑑𝑠): 0.0018 m, tomado de Jarullah et al. 
[42], cuyo valor corresponde a un reactor a escala piloto de hidrotratamiento de 
aceite crudo. Con la definición de este valor y la ecuación de Mears [57] para 
calcular el diámetro equivalente esférico que se describe en (2) y asumiendo un 
diámetro de catalizador de pellet 𝐷𝑐= 1 mm, se obtiene la longitud de pellet del 
catalizador cilíndrico 𝐿𝑐 = 2.8 mm. 
Ecuación de Mears [57], 𝑑𝑠 : �𝐷𝑐𝐿𝑐 +  �𝐷𝑐22 ��12                (2) 
-  Porosidad, 𝜀: 0.38 + 0.073 × �1 + (� 𝐷𝑑𝑠�−2)2(𝐷/𝑑𝑠)2 �: 0.52,        (3) 
La ecuación (3) se utiliza para estimar la porosidad del lecho empacado de esferas 
tomado de Froment et al. [58] y Macías et al.[59], en la que se tiene en cuenta el 
diámetro del reactor D y el diámetro equivalente de pellet esférico 𝑑𝑠, en geometrías 
de menor tamaño como lo es el reactor a escala planta piloto [42]. El diámetro de 
reactor 𝐷: 0.29 𝑚 fue calculado teniendo en cuenta la carga de aceite 
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vegetal y la velocidad espacio horaria líquida del proceso (LHSV), los cuales se 
utilizaron para estimar el volumen del lecho catalítico.  
- Uso de cinética de hidrodeoxigenación (HDO) de Sebos et al. [7], (Ea: 1.1161× 108 
J/kmol, K0: 1.8716 × 107 1/s). Se utiliza la cinética de Sebos et al. [7] ya que es 
una de las pocas reportada en la literatura que tiene en cuenta las restricciones 
internas de transferencia de masa, simplificando el cálculo de las transformaciones 
químicas.  
- Razón molar H2/Aceite: 24.14, el cual es un valor sugerido por el Instituto 
Colombiano del Petróleo ICP [56] para garantizar exceso de hidrógeno en el 
proceso de hidrotratamiento. En el articulo de Guzman et al. [8] se encontraron 
razones molares de 10, 12.5 ,15 y 20. 
- Temperatura de reacción: 330 °C, se define esta temperatura ya que a partir de 
este valor se empieza a obtener gran conversión del aceite vegetal [7-9].  
- Presión: 90 bar, se define trabajar a esta presión para garantizar mayor conversión 
de hidrodeoxigenación (HDO) de los alcanos obtenidos [8]. 
- Se considera además la siguiente reacción global de hidrotratamiento la cual fue 
sugerida por el Instituto Colombiano del Petróleo ICP [56] para representar las 
transformaciones químicas de los productos de la reacción. 
 
          C51H98O6     +       3H2                       3C15H32     +    C3H8     +     3CO2        (4) 
    (Tripalmitina)      (Hidrógeno)       (n-Pentadecano)   (Propano)  (Dióxido de carbono)  
Delta de reacción, ∆Hrxn: -96.36 kJ/mol H2 
Las dimensiones del reactor se estimaron de la siguiente manera. Por ejemplo para una 
razón longitud/diámetro de reactor (L/D): 5/3, la cual es una razón a escala comercial de 
un reactor de la refinería de ECOPETROL en Barrancabermeja. 
1. Se calcula el volumen de lecho catalítico, para una velocidad espacial horaria de líquido 
(LHSV) de 2 h-1. 
𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙í𝑡𝑖𝑐𝑜: Flujo volumetrico aceite ( 𝑚3𝑠  )
LHSV ( 1
𝑠
 ) : 0.0331 𝑚3      (5) 
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2. Para una geometría cilíndrica se despeja D, de la siguiente ecuación: 
Volumen lecho catalítico: 0.0331 𝑚3 : 𝜋×𝐷2×𝐿
4
      (6),   con L: (5/3) × 𝐷       
𝐷: �4 × Volumen lecho catalítico(5/3) × 𝜋 �13 : 0.29 𝑚       (7), y  por ende L: 0.49 𝑚 
De esta misma forma, se calculan las dimensiones de reactor para las geometrías que se 
proponen a lo largo del trabajo. 
De esta manera podemos estimar, el volumen de catalizador que garantiza alta 
conversión en el reactor, teniendo en cuenta la velocidad espacial horaria líquida del 
proceso (LHSV) de 2 h-1. 
3.1. Condiciones de proceso y propiedades del sistema  
En las tablas 1 y 2 se describen las condiciones de proceso y propiedades del sistema 
respectivamente. Además de la referencia o método de cálculo utilizado para caracterizar 
la simulación CFD.  
En la tabla 1, el flujo másico de H2 que entra al reactor fue calculado utilizando la razón 
molar H2/Aceite de palma de 24.14 y la carga de 10 barriles por día de aceite sugerido por 
el Instituto Colombiano del Petróleo ICP [56]. En el modelo CFD solo se considera la 
entrada de hidrógeno H2 al reactor ya que las velocidades de reacción de hidrógeno H2 y 
productos de la reacción global se definieron en términos del aceite de palma con la 
cinética de Sebos et al. [7]. 
La simulación CFD se llevo a cabo en estado transitorio para obtener el comportamiento 
de la transferencia de calor mientras se cumple el tiempo de residencia del aceite de 
palma en el reactor (1800 segundos). En las simulaciones se garantizó independencia de 
tiempo de paso ∆𝑡, ya que el número máximo de Courant obtenido en el dominio del 
reactor al finalizar cada corrida (1800 segundos) fue de 2.1 a un tiempo de paso ∆𝑡 de 1 
segundo. Por lo tanto no se sobrepaso el número límite de Courant de 20 [60] para 
garantizar estabilidad y convergencia de los resultados en las simulaciones CFD 
transitorias. 
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El efecto de la gravedad se simuló positiva al eje Z, ya que el sistema es tipo cocorriente 
hidrógeno y aceite en el reactor en esa dirección. 
Tabla 1. Condiciones de proceso utilizados en el modelo CFD 
Propiedad Valor Referencia 
Flujo másico de H2 2.5382 × 10−4 kg/s ?̇?𝐻2: 24.14 ×  𝑓?̇?𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒 × 𝑀𝑊,𝐻2 
Temperatura 
 
330 °C Sebos et al, Guzman et al y Huber et 
al. [7-9] 
Presión 88.82 atm Guzman et al. [8] 
 
Porosidad 𝜀 
 
0.52 𝜀: 0.38 + 0.073 × �1 + (�𝐷𝑑𝑠� − 2)2(𝐷/𝑑𝑠)2 � 
Gravedad   9.82 m/s2 Aplicado Eje Z Positivo 
Tiempo 1800 s Tiempo de residencia del aceite de 
palma 
 
En la tabla 2, la densidad de los fluidos fueron estimados utilizando la ley de gases 
ideales, la viscosidad de estos fueron tomados de NIST Chemistry Webbook [61] y de la 
base de datos del software comercial PROII [62] de acuerdo con lo que reportó el Instituto 
Colombiano del Petróleo ICP [63] del proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales. 
La capacidad calorífica de los fluidos fueron estimados utilizando el polinomio de la base 
de datos del software comercial Ansys Fluent [64]; excepto para el n-Pentadecano el cual 
no se encontró reportado en la anterior referencia, por tal motivo también fue estimado de 
la base de datos del software comercial PROII [65] de acuerdo con lo que reportó el 
Instituto Colombiano del Petróleo ICP [66] del proceso de hidrotratamiento de aceites 
vegetales. El valor se asumió constante (2859.85 J/kg K) pues no cambia mucho en los 
rangos de temperatura considerados en la simulación CFD (T: 330 °C a 410 °C).  
Para el catalizador el valor de densidad y capacidad calorífica fue tomado de NIST 
Ceramics Webbook [67], donde se asume el catalizador como alúmina (Al2O3) el cual es 
su soporte, cuyos valores fueron extrapolados a condiciones de hidrotratamiento (330 °C) 
en un rango de 20 °C a 1500 °C con datos cada 500 °C aproximadamente. La 
conductividad térmica para el catalizador CoMo/Al2O3 se estimó mediante la ecuación (8): 
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Kcat (CoMo/Al2O3): (% wt. Co × KCo) + (% wt. Mo × KMo) + (% wt. Al2O3 × KAl2O3)      (8) 
donde % wt. es el porcentaje en masa de la sustancia pura. 
De acuerdo con el artículo de Sunderland et al.[68], se consideró una configuración de 15 
% wt. para Co y 15 % wt. para Mo. Dado que a condiciones de hidrotratamiento KCo ≈ 69 
W/m K, KMo ≈ 127 W/m K [69] y KAl2O3 ≈ 19.35 W/m K [67], se estima el Kcat (CoMo/Al2O3): 
42.95 W/m K. Un proceso similar permitió calcular la conductividad para el catalizador 
NiMo/Al2O3 en (Kcat (NiMo/Al2O3): 46.25 W/m K) cuando se considera la conductividad 
térmica del níquel a condiciones de hidrotratamiento como KNi ≈ 91 W/m K [69]. 
Tabla 2. Propiedades a condiciones de hidrotratamiento utilizadas en el modelo 
CFD 
Propiedad 
(Unidad) 
Fluido o Sólido Valor Referencia 
 
 
Densidad 𝜌 
(kg/m3) 
Hidrógeno H2 
n-Pentadecano C15H32 
Propano C3H8 
Dióxido de Carbono CO2 
Catalizador CoMo o 
NiMo/Al2O3 
3.62 
 380.73 
 79.02 
 79.02 
 3957.86 
 
𝜌:𝑃 × 𝑀𝑊
𝑅 × 𝑇  
 
 
Tomado de NIST [67] 
 
 
Viscosidad 𝜇 
(kg/m s) 
Hidrógeno H2 
n-Pentadecano C15H32 
Propano C3H8 
Dióxido de Carbono CO2 
1.45 ×10-5 
1.03×10-4 
2.71×10-5 
2.83×10-5 
Tomado de NIST [61] 
Simulación PROII [66] 
Simulación PROII [66] 
Tomado de NIST [61] 
 
 
Peso Molecular 
𝑀𝑊 (kg/kmol) 
Hidrógeno H2 
n-Pentadecano C15H32 
Propano C3H8 
Dióxido de Carbono CO2 
 2 
212 
44 
 44 
 
Tabla periódica de los 
elementos 
 
 
Capacidad 
Calorífica 𝐶𝑝 (J/kg 
K) 
Hidrógeno H2 
n-Pentadecano C15H32 
Propano C3H8 
Dióxido de Carbono CO2 
Catalizador CoMo o 
NiMo/Al2O3 
 Polinomio 
 2859.85 
 Polinomio 
 Polinomio 
 1008.21 
Ansys Fluent 13.0 [70] 
Simulación PROII [66] 
Ansys Fluent 13.0 [70] 
Ansys Fluent 13.0 [70] 
Tomado de NIST [67] 
 Hidrógeno H2  0.33 Tomado de NIST [61] 
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Conductividad 
Térmica k (W/m K) 
n-Pentadecano C15H32 
Propano C3H8 
Dióxido de Carbono CO2 
Catalizador CoMo/Al2O3 
Catalizador NiMo/Al2O3 
 0.0675 
 0.0678 
 0.0427 
 42.95 
 46.25 
Simulación PROII [66] 
Simulación PROII [66] 
Tomado de NIST [61] 
Tomado de Engineering 
ToolBox y  NIST [67, 69] 
 
3.2. Simulación CFD 
En esta sección se describen los diferentes submodelos usados en la simulación CFD, así 
como las razones para su selección. Para el modelo de interacción viscosa se asumió 
flujo laminar, ya que el proceso ocurre a número de Reynolds de pequeña magnitud 
(𝑅𝑒𝑝_𝑔𝑎𝑠: 1.86), debido a las condiciones de proceso de baja velocidad espacial horaria de 
líquido LHSV: 2 h-1. El modelo laminar se describe mediante las ecuaciones de Navier-
Stokes. El mezclado y la transferencia de calor se dan a nivel molecular (difusión). La 
viscosidad dinámica y la conductividad térmica son magnitudes que miden la cantidad de 
mezclado y de transferencia de calor [71].   
El flujo a través del reactor se simuló considerando el modelo de lecho fijo el cual resuelve 
la ecuación de Darcy en el medio poroso. Por ser un flujo laminar se puede utilizar la 
ecuación de Blake-Kozeny [72], que se muestra en la ecuación (9), para estimar la caída 
de presión en el reactor. 
∆𝑃
𝐿
: 150 × 𝜇 × (1−𝜀)2 × 𝑣
𝐷𝑝
2 × 𝜀3      (9) 
La ecuación (9), permite calcular la permeabilidad del lecho como se ve en (10), la cual es 
una medición de la permisividad de un lecho poroso para permitir el paso de fluidos a 
través de él.  
𝛼: 𝐷𝑝2 × 𝜀3
150 × (1−𝜀)2   (10) 
El inverso de la permeabilidad es la resistencia viscosa el cual es un parámetro en el 
modelo de lecho fijo de Ansys Fluent. Para el caso cuando la porosidad tiene un valor de 
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0.52 y un diámetro de partícula de 0.0018 m se encuentra un valor de resistencia viscosa 
de 7.2748 x 107 1/m2. 
En la simulación se considero flujo isotrópico, es decir las propiedades del lecho fijo no 
cambian en el volumen del reactor. 
Se utilizó el modelo de transporte de especies, para representar el mezclado y transporte 
de las especies químicas. Esto se logra resolviendo las ecuaciones de conservación de 
especies las cuales incluyen los fenómenos de convección, difusión y reacción para cada 
especie química. 
Para representar la transferencia de calor en el reactor, se utilizó la ecuación de energía 
en medio poroso. De esta ecuación se puede inferir que el efecto de la generación de 
energía depende en gran medida de la conductividad térmica efectiva 𝑘𝑒𝑓𝑓, para cuyo 
cálculo juega un papel preponderante la conductividad térmica del medio sólido 
(catalizador). Por lo tanto en las simulaciones CFD, es muy importante definir la 
conductividad térmica del catalizador como medio sólido, teniendo en cuenta además el 
efecto del catalizador CoMo o NiMo sobre el soporte Alúmina (Al2O3). 
En la Figura 3 se muestran las condiciones de frontera utilizadas en un cuarto de reactor, 
para una geometría L/D: 5/3. Las simulaciones se llevaron en un cuarto de reactor para 
tomar ventaja de la simetría de la geometría cilíndrica del reactor. 
 
Figura 3. Condiciones de frontera para el caso base 
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Estas condiciones de fronteras son las mismas para las geometrías L/D: 3 y 5. 
En la Figura 4 se muestran las condiciones de frontera para el reactor L/D: 5/3 con 
enfriamiento de H2, donde se detalla la condición flujo másico de entrada para el 
quenching de H2.  
Las condiciones de proceso para el enfriamiento de H2 se ajustaron de las de Muñoz et al. 
[73] quienes reportan un valor promedio de % de flujo volumétrico de H2 recirculado igual 
a 23.22 %. 
 
 
Figura 4. Condiciones de frontera para el caso con enfriamiento de H2 
En la Tabla 3, se muestran las condiciones de proceso utilizadas para cada entrada de 
enfriamiento de H2 en el reactor. 
Tabla 3. Condiciones de proceso utilizadas en el caso de enfriamiento de H2 
Propiedad Valor 
Flujo másico de H2 (kg/s)  2.5807× 10−5 
T (°C)  120 
Presión (atm) 88.82 
 
El diámetro interno por donde entra el enfriamiento de H2 se asumió de 1 pulgada 
(0.0254m). En reactores industriales se encontró que la razón diámetro de 
reactor/diámetro de orificio para enfriamiento de H2 (D/DEnfriaminento,H2) es de 18 [74]. Si 
METODOLOGÍA 44 
 
 
 
utilizamos esa misma razón en nuestro reactor tenemos que el diámetro de entrada para 
el enfriamiento de H2 sería de 0.634 pulgadas. En nuestro caso para la simulación CFD se 
utilizó un mayor valor de diámetro para el enfriamiento de H2 (1 pulgada) garantizando 
mayor remoción de calor en el reactor, ya que en reactores industriales se encuentran 
varias zonas de enfriamiento de H2 para tratar de mantener la temperatura uniforme en el 
reactor. 
Las simulaciones se llevaron a cabo en estado transitorio. Se utilizó un tiempo de paso de 
1s y un número de tiempos de pasos de 1800, para obtener 1800 segundos de 
simulación, equivalente a un tiempo espacio del reactor. 
El tiempo típico de cada corrida fue de 7 horas, utilizando cuatro procesadores a una 
velocidad 2.20 GHz en paralelo para las simulaciones sin enfriamiento de H2. Para las 
simulaciones con enfriamiento de H2, la solución demoró 28 horas con cuatro 
procesadores en paralelo. 
3.3. Modelo CFD 
En la tabla 4 se muestran los modelos utilizados para estimar las propiedades de la 
mezcla reactiva. 
Tabla 4. Cálculo de propiedades mezcla reactiva 
Propiedad Modelo 
utilizado 
Ecuación  Referencia  
 
Densidad 
(kg/m3) 
 
Ley de mezcla 
(volumen) 
𝜌: 1
∑ 𝑌𝑖
𝜌𝑖
𝑖
  
Manual de Fluent 
[60] 
 
Calor específico 
(J/kg K) 
 
Ley de mezcla 
(masa) 
𝐶𝑝:�𝑌𝑖𝐶𝑝𝑖
𝑖
 
 
Manual de Fluent 
[60] 
 
Viscosidad 
(kg/m s) 
 
Ley de mezcla 
(masa) 
𝜇:�𝑌𝑖𝜇𝑖
𝑖
 
 
Manual de Fluent 
[60] 
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Conductividad 
térmica (W/m K) 
Ley de mezcla 
(masa) 𝑘:�𝑌𝑖𝑘𝑖
𝑖
 
 
Manual de Fluent 
[60] 
Difusión másica 
(m2/s) 
 
Teoría cinética 𝐷𝑖𝑗: 0.00188 �𝑇3 � 1𝑀𝑤,𝑖 + 1𝑀𝑤,𝑗��2𝑃𝑎𝑏𝑠𝜎𝑖𝑗ΩD  
 
Manual de Fluent 
[60] 
 
Se utilizó el modelo de mezcla para la estimación de la densidad, calor especifico, 
viscosidad y conductividad térmica, con el objetivo de tener en cuenta la fracción másica 
de productos y reactivo en el reactor y su efecto en la estimación de estas propiedades. 
Para la difusión másica se utilizó el modelo de teoría cinética. 
La solución CFD, se llevó a cabo utilizando el software comercial Ansys Fluent 13.0 [64] 
en el cual se resolvieron las ecuaciones de balance de cantidad de movimiento, masa, 
energía y especies para obtener los perfiles de temperatura, flujo molar de especies, 
velocidad, presión y flux de calor, en el reactor de hidrotratamiento. En Ansys Fluent se 
aplica el método de volúmenes finitos para discretizar las ecuaciones diferenciales 
parciales de conservación. El acople de los campos de velocidad con los de presión se 
basó en la presión (Pressure-Based Solver) y se utilizó el algoritmo SIMPLE. El proceso 
de solución se llevó a cabo de forma segregada, es decir se resolvió una ecuación a la 
vez hasta alcanzar la convergencia [71]. 
 
En las simulaciones se utilizó el esquema de discretización de segundo orden para la 
presión y el esquema upwind también de segundo orden para momentum, especies y 
energía. Para garantizar que la simulación llegará a la convergencia, se cerraron los 
balances de masa hasta con valores 0.0024 % y energía con valores menores al 2 %. 
Además los residuales se llevaron a valores numéricos decimales de 1×10-5 para la 
ecuación de continuidad, 1×10-3 para las ecuaciones de transporte de las especies y 
1×10-7 para la ecuación de energía. Se observó también comportamiento asintótico en 
todos los residuales de las soluciones convergidas. 
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Para simular la reacción se definió una función definida por el usuario (UDF) en Ansys 
Fluent con la cual se representó el intercambio de masa entre las especies involucradas 
como se describe a continuación. En la Figura 5 se muestra el balance de moles de éster 
sobre una sección de volumen de aceite de palma en el reactor de hidrotratamiento para 
la cual se definen: 
 
Figura 5. Balance de moles de éster sobre sección de volumen de aceite de palma 
en el reactor. 
Acp,0: flujo volumétrico de aceite de palma a la entrada del elemento diferencial 
Acp: flujo volumétrico de aceite de palma a la salida del elemento diferencial 
F: flujo molar de éster, ∆𝑉𝑎𝑐: diferencial de volumen de aceite 
rs: velocidad de reacción del éster (mol éster/m3 aceite × s) 
- rs: velocidad de consumo de éster según Sebos et al. [7]: KHDO × Cest,0  × (1-X), donde: 
Cest,0: Concentración de éster a la entrada del reactor (kmol/m3), X: Conversión del éster 
KHDO : Constante cinética hidrodeoxigenación del éster (1/s) [7]. 
Realizando un balance sobre el número de moles de éster en el delta volumen de aceite 
se encuentra: 
𝑑𝐹
𝑑𝑉𝑎𝑐
 : rs     (11);     F: F0 × (1-X)     (12) 
Acp,0
Acp
∆Vac
FVac
FVac+∆Vac
rs
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Con (11) y (12) y la expresión cinética –rs se encuentra la ecuación diferencial ordinaria 
que caracteriza el consumo del éster a lo largo del reactor (Ecuación (13)). 
𝑑𝑋
𝑑𝑉𝑎𝑐
: 𝐾𝐻𝐷𝑂
𝐹0
 × 𝐶𝑒𝑠𝑡,0  × (1 − 𝑋)       (13) 
Reacomodando la ecuación (13) para realizar la integración: 
∫
𝑑𝑋(1−𝑋)𝑥0 : ∫ 𝐾𝐻𝐷𝑂𝐹0 ∗ 𝐶𝑒𝑠𝑡,0 ∗ 𝑑𝑉𝑎𝑐𝑉𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒0     (14) 
Integrando: 
ln (1-X): −𝐾𝐻𝐷𝑂
𝐹0
 × 𝐶𝑒𝑠𝑡,0  ×  𝑉𝑎𝑐     (15) 
donde: 
𝑉𝑎𝑐: ∅𝑎𝑐 ×𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 
∅𝑎𝑐: 𝑣0  ×  𝜏𝑎𝑐 
Siendo 𝑣0 el flujo volumétrico de aceite de palma que entra al reactor y 𝜏𝑎𝑐 su tiempo de 
residencia. 
Según el caso base a simular que considera una carga de 10 bbl/día de aceite de palma 
en un tiempo de residencia 𝜏 de 30 minutos, la fracción volumétrica de aceite en el reactor 
(∅𝑎𝑐) tiene un valor de 0.033. 
En el modelamiento CFD se asumirá que la fracción de volumen de aceite de palma en el 
reactor permanecerá constante e igual ∅𝑎𝑐: 0.033. 
Por lo tanto: 
𝑉𝑎𝑐: 0.033 × 𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟     (16) 
Sustituyendo (16) en (15) se encuentra para un reactor de sección transversal circular 
que: 
ln (1-X): −
𝐾𝐻𝐷𝑂
𝐹0
 × 𝐶𝑒𝑠𝑡,0  × 0.033 ×  𝜋 𝐷24  × 𝑍𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟      (17) 
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De donde se puede encontrar una expresión para la conversión de éster en términos de la 
longitud a lo largo del reactor (Zreactor) 
 (1-X): exp�−𝐾𝐻𝐷𝑂𝐹0 ×𝐶𝑒𝑠𝑡,0×0.033× 𝜋 𝐷24 ×𝑍𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟�    (18) 
La ecuación (17) se acopla mediante una UDF en Fluent. Para algunas simulaciones se 
consideró también el factor de efectividad debido a la difusión del aceite vegetal en el 
pellet catalítico. 
Una vez se conoce la variación en la concentración del éster, la concentración de las 
demás especies se calcula mediante relaciones estequiométricas teniendo en cuenta la 
reacción global de hidrotratamiento: 
C51H98O6 + 3H2  ------>  C3H8 + 3CO2 + 3C15H32   (19) 
Para el hidrógeno: 
r H2 (kmol H2/m3 s) : - 3 ×KHDO (1/s) × Cest,0  (kmol ester/m3) × exp�−𝐾𝐻𝐷𝑂𝐹0 ×𝐶𝑒𝑠𝑡,0×0.033× 𝜋 𝐷24 ×𝑍𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟�    (20)  
Y de forma análoga para los demás compuestos: 
r CO2: r C15H32: -r H2      (21) ;  y  r C3H8: -1/3 r H2   (22) 
La ecuación de balance de energía para el sistema reactivo es: 
𝑄𝑟𝑥𝑛 �
 𝑘𝐽
𝑚3 𝑠� : ∆𝐻𝑅𝑋𝑁 �−96.36 𝑘𝐽𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐻2� × r H2 (kmol H2/m3 s)  (23) 
Todas estas ecuaciones se incluyen en la UDF para resolver el balance de masa y 
energía en el reactor. 
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3.4. Geometría y mallado del reactor 
Las simulaciones como se comento anteriormente, se llevaron en un cuarto de reactor 
para tomar ventaja de la simetría de la geometría cilíndrica del reactor. 
Para generar las geometrías y las mallas se utilizó Gambit [75] , el cual es un programa 
preprocesador de Fluent 6.3. 
Una vez creada la geometría de un cuarto de reactor, se construyo la malla mediante 
nodos localizados manualmente teniendo en cuenta que la cantidad de estos no terminará 
en número impar por línea o segmento, para poder utilizar el mallado tipo Cooper [75] de 
hexaedros de Gambit. Este tipo de mallado hace que se distribuyan de manera óptima los 
nodos y celdas a lo largo de la geometría en 3D. 
3.5. Cálculo del coeficiente de transferencia de calor de 
pared mediante correlaciones empíricas 
La ecuación (24), desarrollada por Coberly y Marshall [76] en 1951 y descrita en 1996 por 
Dixon et al. [77] permite calcular la transferencia de calor radial a través de una pared. 
𝑞𝑟 =  ℎ𝑤(𝑇𝑤 − 𝑇|𝑟=𝑅)    (24) 
donde: 
𝑞𝑟: flux de calor radial (W/m2) 
ℎ𝑤: coeficiente de transferencia de calor de pared (W/m2 K) 
𝑇|𝑟=𝑅: temperatura cercana a la pared (K) 
𝑇𝑤: temperatura de la pared 
Para las simulaciones CFD en esta investigación 𝑇𝑤: 330 °C y la temperatura cercana a la 
pared del reactor 𝑇|𝑟=𝑅 , es la temperatura promedio de todas las celdas más cercanas a 
la pared del reactor; es decir es la primera celda solución de temperatura en el reactor. 
Para el cálculo de 𝑇|𝑟=𝑅 se siguió el siguiente procedimiento: 
 
METODOLOGÍA 50 
 
 
1. Estimar mediante el comando cell-wall distance de Ansys Fluent la distancia de la 
primera celda solución cercana a la superficie de la pared del reactor. 
2. Crear una superficie cilíndrica que pase por este nodo para calcular la temperatura 
promedio a través de toda la longitud del reactor.  
3. Definir los valores de referencia de longitud característica y temperatura de referencia, 
para estimar el coeficiente ℎ𝑤. En esta investigación la longitud característica es el 
diámetro del pellet catalítico utilizado el cual es de 0.0018 m y la temperatura de 
referencia es la temperatura promedio estimada en la primera celda después de la pared 
del reactor, es decir 𝑇|𝑟=𝑅, que en el caso del reactor L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3 
es de 331.25 °C. 
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4. ANÁLISIS Y RESULTADOS 
Esta sección presenta los resultados del análisis CFD del reactor trickle bed. Como 
preparación a este análisis se realizaron, como se presenta en los Apéndices A y B,  
análisis básicos de diseño de un reactor de hidrotratamiento de aceites vegetales. En el 
Apéndice A se considera el intercambio de calor cuando se asume que se trata de un 
reactor multitubular. Los resultados muestran que el intercambio de calor en este caso es 
muy alto, por lo que se confirma la necesidad de otro tipo de diseños, como el trickle bed, 
para este tipo de reacción. 
El análisis en el Apéndice B muestra un diseño para un trickle bed desarrollado con base 
en la teoría tradicional que se aplica para este tipo de reactores. Este análisis permite 
evaluar parámetros claves a la hora de la simulación CFD, como por ejemplo cinética de 
reacción y las propiedades físicas de los distintos reactivos. 
4.1. Propiedades geométricas e independencia al tamaño 
de malla 
Como se describió en la sección de metodología, se consideraron distintas geometrías 
para el análisis de la transferencia de calor en el reactor de hidrotratamiento. En la 
primera (Caso base) solo se consideró el reactor con L/D: 5/3, la segunda consideró el 
ingreso de H2 para realizar enfriamiento en el sistema. 
Como se observa en la Tabla 5, la geometría para el caso base, cumple con los requisitos 
recomendados en la guía de usuario de Ansys Fluent [71]. 
Tabla 5. Características geométricas de la malla utilizada en el Caso base 
Propiedad Valor Valor recomendado [71] 
# nodos 82355 Hasta que cumpla con independencia de malla 
# celdas 76590 Hasta que cumpla con independencia de malla 
EquiSize Skew (Tamaño 
equilátero de oblicuidad) 
0.516 < 0.85 
EquiAngle Skew (Ángulo 
equilátero de oblicuidad) 
0.516 < 0.85 
Aspect ratio (Razón de aspecto)  2.22 < 10 
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Las geometrías para L/D: 3 y 5, obtuvieron características geométricas similares a las del 
Caso base como se muestra en la Tabla 6 y 7 respectivamente 
Tabla 6. Características geométricas de la malla utilizada en el Caso L/D: 3 
Propiedad Valor Valor recomendado [71] 
# nodos 44799 Hasta que cumpla con independencia de malla 
# celdas 40500 Hasta que cumpla con independencia de malla 
EquiSize Skew (Tamaño 
equilátero de oblicuidad) 
0.437 < 0.85 
EquiAngle Skew (Ángulo 
equilátero de oblicuidad) 
0.437 < 0.85 
Aspect ratio (Razón de aspecto)  2.125 < 10 
 
Tabla 7. Características geométricas de la malla utilizada en el Caso L/D: 5 
Propiedad Valor Valor recomendado [71] 
# nodos 41827 Hasta que cumpla con independencia de malla 
# celdas 37050 Hasta que cumpla con independencia de malla 
EquiSize Skew (Tamaño 
equilátero de oblicuidad) 
0.435 < 0.85 
EquiAngle Skew (Ángulo 
equilátero de oblicuidad) 
0.435 < 0.85 
Aspect ratio (Razón de aspecto)  1.922 < 10 
 
Según la tabla 8, la geometría con enfriamiento de H2, aun cuando cumple con los 
requisitos recomendados en la guía de usuario de Ansys Fluent [71]; presenta mayor 
EquiSize Skew (Tamaño equilátero de oblicuidad), EquiAngle Skew (Ángulo equilátero de 
oblicuidad) y Aspect Ratio (Razón de aspecto) debido a las dificultades en el mallado que 
originan los orificios de enfriamiento de H2. 
Tabla 8. Características geométricas de la malla utilizada para el caso con 
enfriamiento de H2 
Propiedad Valor Valor recomendado [71] 
# nodos 37803 Hasta que cumpla con independencia de malla 
# celdas 185383 Hasta que cumpla con independencia de malla 
EquiSize Skew (Tamaño equilátero 
de oblicuidad) 
0.832 < 0.85 
EquiAngle Skew (Ángulo equilátero 
de oblicuidad) 
0.796 < 0.85 
Aspect ratio (Razón de aspecto) 5.06 < 10 
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En la Figura 6 se muestra la malla para el caso base y para el enfriamiento de H2. Se 
observa un mayor número de celdas hexaédricas generadas para la geometría con 
enfriamiento de H2, debido al detalle geométrico de los orificios por donde ingresa el H2. 
 
 
 
Figura 6. (a) Mallado Caso base y (b) con enfriamiento de H2.  
Para el análisis de la independencia de tamaño de malla del reactor de hidrotratamiento 
se utilizó la cinética de Sebos et al. [7] sin modificaciones. 
En las figura 7 y 8 se comparan los perfiles de temperaturas y fracción másica de H2 en el 
centro del reactor, para L/D: 5/3, con distinto número de celdas. Si bien la tendencia para 
mallas con distintos números de celdas, tanto para la temperatura (aumento inicial y luego 
descenso) como para la fracción másica de hidrógeno (disminución monotónica), es muy 
similar, la diferencia en valor absoluto disminuye con un aumento en el número de celdas. 
De esta forma la diferencia de resultados, entre la malla con 76590 celdas y la de 128790 
es muy poca. Por lo tanto la geometría con 76590 celdas se utilizó para representar la 
transferencia de calor en el reactor. Se realizó un proceso similar para garantizar 
independencia de tamaño de malla para las demás configuraciones como se muestra en 
el anexo C. En la tabla 9 se resume el número de celdas que se usó en cada malla. 
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Figura 7. Variación de la temperatura en el centro del reactor con la distancia axial 
según simulaciones con distinto número de celdas 
 
Figura 8. Variación de la fracción masa de H2 en el centro del reactor con la 
distancia axial según simulaciones con distinto número de celdas 
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Tabla 9. Número de celdas requerido para garantizar independencia de tamaño de 
malla. Ver Anexo C para más detalles. 
Configuración Número de celdas 
Reactor L/D: 5/3 con catalizador NiMo/Al2O3 76950 
Reactor L/D: 5/3 con enfriamiento de H2 185383 
Reactor L/D: 3 con catalizador CoMo/Al2O3 40500 
Reactor L/D: 5 con catalizado CoMo/Al2O3 37050 
 
La geometría que más celdas requirió para garantizar independencia de tamaño de malla, 
fue la geometría de enfriamiento de H2 debido a que se requieren más celdas para poder 
definir las entradas de hidrógeno al reactor. 
4.2. Consideraciones generales sobre la temperatura al 
interior del reactor 
Antes de analizar los resultados de la simulación CFD del proceso de hidrotratamiento 
conviene entender los límites que el proceso impone sobre la temperatura al interior del 
reactor. Una posible forma de establecer este límite es mediante el criterio de “runaway” 
(o de reactor fuera de control) que permite determinar la temperatura máxima antes de la 
generación de puntos calientes en reactores de lecho fijo catalítico, según la cinética de 
reacción. En nuestro caso es la cinética de Sebos et al. [7] (25). 
      (-rHDO) (kmol/m3 s): KHDO × Cest,0 × (1-X)     (25) 
siendo –rHDO la velocidad de reacción de hidrodeoxigenación, KHDO su constante cinética, 
Cest,0 la concentración de éster inicial y X la conversión. En el apéndice B se describe el 
cálculo de Cest,0 para el aceite de palma. 
Por lo tanto:                                𝑇𝑀 : 12 �𝐸𝑎𝑅 − �𝐸𝑎𝑅 �𝐸𝑎𝑅 − 4𝑇𝑟� �      (26) 
𝐸𝑎: 111606.4 kJ/kmol, 𝑅: 8.314 kJ/kmol K  y  𝑇𝑟: 603.15 K (330 °C), siendo 𝐸𝑎 la energía 
de activación de la cinética de Sebos et al. [7] y Tr es la temperatura en el reactor.  
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Reemplazando los datos en la ecuación (26), se calcula una temperatura máxima 
permitida es de 633 K (360 °C). Es de recordar, como se comento en la introducción de la 
tesis, que Huber et al. (2007), encontraron experimentalmente que con el fin de evitar 
craqueo térmico de hidrocarburos en el reactor, la temperatura debe estar por debajo de 
350 C. Por tanto, en la evaluación de la transferencia de calor de las distintas 
configuraciones, se buscó obtener perfiles de temperatura a lo largo del reactor entre 330 
°C y 360 °C.  
En la Figura 9 se observa que la geometría L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3, genera 
puntos en el centro del reactor donde T>360 °C. Se observa también cómo la temperatura 
disminuye a lo largo del reactor por el efecto de intercambio de calor por las paredes del 
reactor las cuales se encuentran a 330 °C.  
Las altas temperaturas que se predicen en el reactor para L/D: 5/3 sugieren el uso de 
reactores con menor diámetro, para facilitar el intercambio de calor y disminuir la 
temperatura dentro del reactor. Específicamente se evaluaron reactores con L/D: 3 y 5, 
para observar si con estas razones de longitud/diámetro se logra tener perfiles de 
temperatura en el reactor entre 330 y 360 °C.  
 
Figura 9. Contornos de temperatura para L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3  
Si bien el objetivo de esta investigación se relaciona principalmente con la transferencia 
de calor en el reactor, el análisis no tendría sentido si no se tiene en cuenta también la 
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variación en la composición del sistema debido a la reacción química. En la Figura 10 se 
observa cómo la fracción masa de H2 disminuye a lo largo del reactor hasta 0.14, debido 
al consumo de H2 por la reacción de hidrodeoxigenación, la cual genera otros productos 
como n-pentadecano (C15H32), propano y dióxido de carbono. 
 
Figura 10. Contornos de fracción masa de H2 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
En la Figura 11 se observa cómo se incrementa la fracción másica de n-pentadecano a lo 
largo del reactor. Un comportamiento similar se observó en los demás productos de la 
reacción química. Mientras para el C15H32 la fracción masa a la salida del reactor fue de 
0.68, para los demás productos fue de 0.047 para propano y 0.14 para dióxido de 
carbono. El Anexo D presenta los resultados de fracción masa para estos compuestos. 
Con el fin de comparar los resultados del modelo con el dato esperado de acuerdo con la 
estequiometría de la reacción global se completó el análisis que se presentó en las figuras 
10 y 11 para la fracción masa con un análisis sobre la variación de la fracción molar a lo 
largo del reactor. En la Figura 12 se observa como en términos de fracción molar, el H2 a 
la salida del reactor tiene una fracción molar de 0.9. En términos de fracción molar hay 
gran cantidad de H2 que no reacciona en el reactor debido a que se encuentra en exceso, 
según las condiciones de proceso definidas de razón molar H2/Aceite de palma de 24.14.  
ANÁLISIS Y RESULTADOS 58 
 
 
 
 
Figura 11. Contornos de fracción masa de C15H32 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
 
Figura 12. Contorno de fracción molar de H2 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
Para el caso de los productos de la reacción la fracción molar a la salida del reactor es 
pequeña en comparación con la fracción másica producida debido a su peso molecular. 
Por ejemplo la fracción molar de n-pentadecano (C15H32) a lo largo del reactor solo 
alcanza un valor de 0.043 a la salida del reactor como se observa en la Figura 13. 
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Figura 13. Contorno de fracción molar de C15H32 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
Como era de esperarse debido a su alto peso molecular comparado con el hidrógeno, la 
fracción molar de C15H32 a la salida del reactor es significativamente menor (ver figura 13) 
que la fracción masa. Debido a la estequiometria de la reacción la fracción molar dióxido 
de carbono (CO2) es la misma que la de C15H32 y la de propano (C3H8) es la tercera parte 
(0.014). Como se ve en el Apéndice D, este comportamiento fue el que se observó en 
todas las simulaciones realizadas. 
En la figura 14 se muestra el flujo molar promedio de las especies a lo largo del reactor. El 
flujo molar de H2 en el reactor esta dividido por 20 para observar todas las especies en 
una misma escala. A medida que el H2 disminuye su flujo molar, los productos aumentan, 
tal como se esperaría en el reactor de hidrotratamiento. También se observa la misma 
producción de flujo molar de C15H32 y dióxido de carbono en el reactor, y flujo molar de 
propano (C3H8) equivalente a una tercera parte de la de los otros dos productos. Todo 
esto de acuerdo a la estequiometria de la reacción. 
En la Figura 15 se muestra cómo la velocidad del fluido reactivo aumenta en zonas donde 
la temperatura en el reactor es mayor. Este incremento en la velocidad se debe a la 
interacción de los productos de la reacción de hidrotratamiento generado por la alta 
temperatura de reacción. 
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Figura 14. Flujo molar de las especies (kmol/s) vs Longitud de reactor (m) 
 
 
Figura 15. Contornos de velocidad para L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3 
 
En la Figura 16 se observa una caída de presión en el reactor de 6 × 10-5 atm (6.076 
pascales). Estos valores son característicos de reactores trickle bed a escala planta piloto 
a velocidades espaciales de 2 h-1 tal como se describe en el artículo de Gunjal et al. [51]. 
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Figura 16. Contorno de  presión absoluta para L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3 
La zona de mínima presión que se describe en el centro del reactor en la Figura 16, es 
aún motivo de estudio y se debe probablemente a un error de redondeo en el simulador, 
el cual se ocasiona por lo pequeño de la caída de presión en comparación con la presión 
absoluta del reactor. Se debe tener en cuenta que la presión de operación es de 88.82 
atm (90 bares) y la caída de presión de tan solo 6 pascales (5.92 × 10-5 atm). Si bien este 
error no es deseable, se espera que su efecto, dada la poca magnitud absoluta del mismo 
y al hecho que la caída de presión total del sistema se predijo correctamente, en las 
conclusiones finales de este trabajo sea poco. 
En la Figura 17 el aumento de la viscosidad dinámica a lo largo del reactor, está 
relacionada con el incremento en la formación de los productos de la reacción (ver figuras 
11 y 13). 
En muchas ocasiones el delta de presión para reactores a escala planta piloto se 
considera constante, ya que como se observa en los resultados obtenidos (ver Figura 16) 
esta es muy pequeña si se compara con la presión de operación tal como lo describe 
Gunjal et al. [17]. 
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Figura 17. Contorno de viscosidad dinámica para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
En la Figura 18 se observa que la temperatura en la zona central del reactor es superior a 
360 °C. La línea roja representa el límite de temperatura máxima deseado (360 °C) para 
evitar degradación de aceites en el reactor. La mayor temperatura se observa a 0.087 m 
luego de la entrada al reactor. 
  
Figura 18. Temperatura en el centro del reactor para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
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En la Figura 18 también se observa un incremento abrupto en la temperatura en los 
primeros centímetros del reactor, el cual sugiere una discontinuidad para una longitud de 
0.01 m. Esta característica no deseada en el perfil se debe probablemente a problemas 
en la discretización del dominio, los cuales se podrían resolver aumentando el número de 
celdas a la entrada del reactor. Limitaciones de tiempo, desafortunadamente, no 
permitieron realizar tal optimización del tamaño de malla. 
El perfil de temperatura en la Figura 18 sugiere que la inyección de H2 para enfriamiento 
se debe realizar cerca a 0.087 m de la entrada del reactor. Se escogió además, de forma 
arbitraria, un diámetro de una pulgada para esta inyección pues es un tamaño típico para 
este tipo de sistemas, si se compara con la razón diámetro de reactor/diámetro de orificio 
para enfriamiento de H2 (D/DEnfriaminento,H2) de reactores a escala industrial [74], donde 
comúnmente se utilizan varias zonas de enfriamiento a lo largo del reactor. 
En la Figura 19 se muestran los resultados del flux de calor a través de la pared del 
reactor. El valor negativo indica que el flux se retira a través de la pared del reactor. 
 
Figura 19. Flux de calor a través de la pared del reactor para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3  
En la Figura 19 se observa cómo en la posición donde se da la mayor generación de 
temperatura (ver Figura 18), como era de esperarse, se registra también el mayor flux de 
calor (-13545.6 W/m2).  
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4.3. Evaluación del coeficiente de transferencia de calor 
de pared (hw) mediante métodos CFD 
Si bien CFD permite  describir la transferencia de calor al interior del reactor, para efecto 
de diseño sería deseable  conocer el coeficiente de transferencia de calor a la pared. En 
la sección 3.5. se explicó cómo calcular, mediante una correlación empírica, hw. 
En la Figura 20 se muestran los resultados obtenidos al calcular el coeficiente de 
transferencia de calor de pared hw de acuerdo al procedimiento descrito en 3.5. Se 
observa mayor magnitud de coeficiente en la zona de mayor generación de temperatura 
en el reactor; es decir en la zona donde la velocidad de flujo (ver Figura 15) es mayor. 
En el caso que se requiera usar hw para el diseño del reactor, se puede utilizar el 
promedio a lo largo del reactor. Para el caso del reactor L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 este valor es de 6227 W/m2 K. 
 
Figura 20. Coeficiente de transferencia de calor de pared (hw) para L/D: 5/3 con 
catalizador CoMo/Al2O3 
En la literatura no se encontraron estudios de transferencia de calor de reactores de 
hidrotratamiento a escala planta piloto que permitieran comparar los resultados obtenidos 
de hw en este estudio. Esto se debe a que la mayoría de las investigaciones se basan en 
modelos isotérmicos o estudios a escala laboratorio donde la transferencia de calor es 
mucho menor. Sin embargo, existen correlaciones de transferencia de calor de flujo de 
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gas a través de lechos empacados en condiciones no reactivas. Estas correlaciones se 
desarrollaron para distintas razones diámetro de tubo/diámetro de partícula (dt/dp) de 3 
hasta 51. Si comparamos las correlaciones con el reactor a escala planta piloto 
desarrollado en la tesis, se obtiene una diferencia significativa en cuanto a la razón dt/dp, 
pues el mínimo valor dt/dp de los reactores evaluados mediante CFD es de 113 para el 
reactor con L/D: 5. 
En la Tabla 10 se comparan los resultados de hw de las correlaciones con el hw obtenido 
mediante CFD del reactor de hidrotratamiento con L/D: 5 (dt/dp: 113).  
 
Tabla 10. Comparación coeficiente de transferencia de calor de pared hw de 
correlaciones con hw mediante CFD. 
Correlación   hw (W/m2 K)   dt/dp 
Calderbank y Pogorski [78]  1315 14 a 28 
Yagi y Kunii [79]  1874 3 a 51 
De Wash y Froment [80] 1658 17 
Bey y Eigenberger [81] 2108 3.3 a 11 
Este trabajo (CFD) 4962 113 
 
En la Tabla 10 se observa que el hw calculado mediante CFD es mayor al estimado 
mediante las correlaciones. El hw más cercano, es el obtenido con la correlación de Bey y 
Eigenberger, el cual representa el 42.48% del valor obtenido mediante CFD.  
La diferencia de resultados se debe a que las correlaciones representan reactores a 
escala laboratorio, en condiciones no reactivas, donde la transferencia de calor a través 
de la pared del reactor es mucho menor. 
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4.4. Efecto del factor de efectividad en el análisis de 
transferencia de calor  
El factor de efectividad representa el efecto de la resistencia a la difusión en el pellet 
catalítico durante la reacción de hidrotratamiento. Como se explica en el Apéndice B, el 
factor de efectividad a una temperatura de 330 °C, es de 𝜂= 0.8837. En los resultados que 
se han presentado hasta el momento no se consideró el efecto de la resistencia a la 
difusión, pues se asumió implícito en la cinética química. Esta sección evalúa el efecto 
que la resistencia a la difusión tendría sobre el sistema. Para esto se modificó la UDF y se 
introdujo el factor de efectividad 𝜂 multiplicando las velocidades de reacción de cada 
especie química.  
En la Figura 21 la temperatura en el centro del reactor disminuye de 408 (ver Figura 9) a 
384 °C debido al uso del factor de efectividad. Esto se debe a que la velocidad de 
reacción del H2 reactivo y de los productos de la reacción equivalen a un 88.37 % de la 
velocidad de reacción de Sebos et al. [7].  
En la figura 22 la fracción masa de alcanos C15H32 a la salida del reactor disminuye de 
0.68 (ver Figura 11) a 0.63 cuando se utiliza el factor de efectividad.  
 
Figura 21. Contornos de temperatura para L/D: 5/3, con efecto de factor de 
efectividad 𝜼 catalizador CoMo/Al2O3  
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Dada la incertidumbre en la cinética de hidrotratamiento se decidió realizar los cálculos 
siguientes utilizando el valor original de Sebos et al. [7] sin incluir el factor de efectividad. 
Esta sección, sin embargo, demuestra que CFD permite fácilmente incluir variaciones en 
el factor de efectividad del proceso. 
 
Figura 22. Contornos de fracción masa de C15H32 para L/D: 5/3, con efecto de factor 
de efectividad 𝜼 catalizador CoMo/Al2O3  
4.5. Alternativas al diseño del reactor tendientes a 
mejorar la transferencia de calor 
Es claro que la configuración del caso base con CoMo/Al2O3 como catalizador y L/D: 5/3 
no garantiza una adecuada transferencia de calor en el reactor. Esta sección evalúa la 
eficacia de tres distintas aproximaciones que buscan mejorar la transferencia del reactor. 
La primera considera la inyección de una fracción del flujo de hidrógeno, como se explicó 
en la metodología, en el punto donde se registra la mayor temperatura en el reactor. La 
segunda evalúa el uso de un catalizador que presenta una mayor conductividad térmica. 
En la tercera se compara la transferencia de calor en reactores con una relación L/D 
mayor, que facilita la transferencia de calor en la dirección radial.  
En la figura 23 se compara la predicción en la temperatura del reactor cuando (a) se 
inyecta H2 y (b) se cambia el catalizador.  
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Si se consideran además los resultados en la Figura 9, se observa que el enfriamiento de 
H2 obtiene el menor perfil de temperatura con una temperatura máxima de 382 °C. Más 
aún, la inyección de H2 hace que la zona de alta temperatura evidente en la figura 9, se 
desplace aguas abajo del reactor. Sin embargo, al considerar simetría de un cuarto de 
reactor en las entradas radiales se puede generar un flujo tipo giratorio (swirl), que 
modificaría los resultados aumentando el mezclado de reactivos, por ende incrementando 
la velocidad de la mezcla en las entradas radiales. Dado que el H2 ingresa a 120°C, una 
temperatura inferior a 330°C, a la cual entran los reactivos al reactor, es de esperar que 
un mejor mezclado mejore el enfriamiento. En este caso, esta simulación plantea un 
escenario desfavorable al intercambio de calor y, por lo tanto, el diseño que se realizó 
plantea las condiciones más críticas a la transferencia de calor. El uso de un catalizador 
que como el NiMo/Al2O3 presenta una mayor conductividad térmica (46.25 W/m K) que el 
CoMo/Al2O3 (42.95 W/m K), disminuye el pico máximo de temperatura a 393 °C. A pesar 
del resultado positivo al garantizar una menor temperatura cuando se realiza inyección de 
H2 o cuando se emplea un catalizador con mayor conductividad térmica, una 
consecuencia no deseada es una menor conversión en el reactor. 
En la figura 24 se observa cómo la inyección de hidrógeno, con su efecto en la 
disminución del perfil de temperatura en el reactor, disminuye la fracción masa de C15H32 
a la salida del reactor de 0.68 (para el reactor sin enfriamiento en la Figura 11) a 0.61 (ver 
Figura 24 (a)). El uso del  catalizador NiMo/Al2O3 también disminuye la fracción de C15H32 
a la salida del reactor a 0.66 (ver Figura 24 (b)). Para tomar ventaja de los nuevos diseños 
que permiten un mejor control de temperatura sería  entonces necesario construir un 
reactor más largo.  
Cabe anotar que al usar como catalizador NiMo/Al2O3 se asumió que la cinética para la 
reacción de hidrotratamiento se mantenía igual a la del CoMo/Al2O3, algo no 
necesariamente cierto. Sin embargo, dada la poca cantidad de información disponible 
sobre la reacción de hidrotratamiento de aceites vegetales, es la forma más efectiva de 
realizar el estudio de transferencia de calor que compete a esta investigación. 
Para evaluar el efecto de la relación L/D en la transferencia de calor, se utilizó catalizador 
CoMo/Al2O3 en las configuraciones L/D: 3 y 5 para representar la condición de diseño de 
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transferencia de calor más adversa, ya que la baja conductividad térmica del CoMo/Al2O3 
causa una temperatura mayor en el reactor.  
 
 
Figura 23. Contornos de temperatura para L/D: 5/3  (a) enfriamiento de H2 
catalizador CoMo/Al2O3  (b) catalizador NiMo/Al2O3 
ANÁLISIS Y RESULTADOS 70 
 
 
 
 
 
Figura 24. Contornos de fracción masa C15H32 para L/D: 5/3 (a) enfriamiento de H2 
catalizador CoMo/Al2O3  (b) sin enfriamiento catalizador NiMo/Al2O3 
En la figura 25 se observa que a medida que se aumenta la razón longitud/diámetro (L/D) 
de reactor, los perfiles de temperatura disminuyen pues la pared del reactor, la cual se 
encuentra a Tw: 330°C, esta más cerca a la zona central de reacción del reactor; 
permitiendo así una mejor transferencia de calor. Si bien las configuraciones con mayor 
L/D garantizan el perfil de temperatura requerido para el proceso, se debe también 
evaluar su efecto en la conversión a alcanos. 
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Figura 25. Contornos de temperatura catalizador CoMo/Al2O3 (a)  L/D: 3 y  (b) L/D: 5 
 En la Figura 26 se observa cómo la fracción masa a la salida para los reactores con 
mayor L/D es menor.  Se debe aclarar que cuando se aumentó la relación L/D, el volumen 
del reactor se mantuvo constante. La menor conversión se debe entonces a la 
disminución en la velocidad de reacción causada por una menor temperatura en el 
reactor. 
T (°C) 
T (°C) 
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Figura 26. Contornos de fracción masa C15H32 catalizador CoMo/Al2O3 (a) L/D: 3 y  (b) 
L/D: 5 
La Figura 27 permite una mejor comparación del efecto de la menor temperatura en el 
reactor al comparar los flujos molares de alcanos (C15H32) obtenidos de las tres 
configuraciones con distinto valor de L/D. 
(a) 
(b) 
𝒀𝑪𝟏𝟓𝑯𝟑𝟐 
𝒀𝑪𝟏𝟓𝑯𝟑𝟐 
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Figura 27. Contornos de flujo molar de C15H32 para distintos valores L/D. 
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5. CONCLUSIONES 
Mediante un estudio de la transferencia de calor en un reactor de hidrotratamiento 
principalmente llevado a cabo con dinámica de fluidos computacional (CFD) se pudo 
concluir lo siguiente: 
 
• Si el proceso de hidrotratamiento de aceites vegetales se lleva a cabo en un 
reactor multitubular a velocidades espaciales en el rango de 2 a 20 h-1, cuando el 
tamaño del reactor garantiza 100% conversión; el calor retirado es entre 2000 y 
800 veces mayor al calor generado por la reacción respectivamente (Ver anexo A); 
por lo tanto esta configuración no se recomienda para esta aplicación. La 
alternativa normalmente utilizada en el proceso de hidrotratamiento de aceites 
vegetales, el reactor tipo trickle bed, representa una mejor opción. 
 
• Un simple modelo en una dimensión de un reactor trickle bed permite evaluar los 
valores de propiedades termoquímicas y las condiciones del proceso necesarias 
para desarrollar la simulación CFD (Ver anexo B). 
 
• Cuando se acopla una función de usuario que predice la conversión de éster en 
función de la longitud del reactor a un modelo CFD se puede simular la 
transferencia de calor en el proceso de hidrotratamiento. 
 
• El efecto del factor de efectividad (𝜂) se puede acoplar fácilmente en la UDF 
cuando se requiere tener en cuenta la resistencia interna en el proceso. 
• El uso de enfriamiento de hidrógeno H2, hace que la zona de mayor generación de 
temperatura se desplace aguas abajo en el reactor. Se obtiene además una 
reducción significativa en el perfil de temperatura en el reactor.  
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• A medida que aumentamos la razón longitud/diámetro (L/D) de reactor, los perfiles 
de temperatura disminuyen, pues la transferencia de calor a través de la pared del 
reactor mejora. 
• Tanto cuando se inyecta hidrógeno o si se utilizan mayores relaciones L/D, la 
disminución en la temperatura del reactor debido a la mejor transferencia de calor 
ocasiona una disminución en la conversión del éster y, por lo tanto, una menor 
producción de alcanos. La selección de cualquiera de estas opciones para mejorar 
el desempeño del reactor debe acompañarse de un aumento en el tamaño del 
reactor. 
• La herramienta de simulación CFD, permite estimar parámetros importantes en el 
diseño tales como flux de calor y coeficiente de transferencia de calor de pared hw.  
• Se requiere un estudio más completo de la cinética de hidrodeoxigenación (HDO) 
de aceites vegetales para el caso de diseño de reactores a escala industrial, 
donde los efectos de transferencia de masa y energía tienen mayor relevancia. 
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ANEXOS 
Anexo A: Diseño reactor multitubular 
 
A.1. Metodología diseño reactor multitubular 
En esta sección, se muestra la metodología  de diseño de un reactor multitubular, que es 
un intercambiador de calor tipo banco de tubos empacados y coraza para el proceso de 
hidrotratamiento de aceites vegetales (aceite de palma). 
El intercambiador se diseñó con base en los parámetros de diseño que se indican a 
continuación: 
• Intercambiador para reactor de tubos empacados y coraza 
• Fluido caliente: mezcla reactiva hidrógeno-aceite a 360 °C.  
• Fluido frío: agua fluyendo por la coraza con una temperatura de entrada de 28 °C 
y de salida de 40 °C en co-corriente con el flujo reactivo.  
• Los tubos están empacados con pellets cilíndricos, con una fracción de vacío 
ε: 0.35. 
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Algoritmo de diseño del intercambiador 
En la figura 28, se resume la metodología que se utilizó en el diseño del intercambiador 
de calor [82]. 
Figura 28. Algoritmo para calcular el tamaño del intercambiador, adaptado de 
Kern[82]. 
A.2. Valores generales de diseño del intercambiador 
Tubos  
Las dimensiones de los tubos y los datos específicos se tomaron del libro de diseño de 
transferencia de calor de  Kern [82] y son:  
• Diámetro exterior: 0.0317 m 
• Diámetro interno: 0.0256 m  
 
Definir condiciones de proceso  
Balance de masa y 
energía 
Calcular coeficientes de  
transferencia de calor interno 
y externo, ho, hi 
Calcular coeficiente  
total limpio, Uc 
Calcular coeficiente  
total de diseño, Ud 
Definir factor de 
obstrucción, Rd  
Q removido  <  Q generado 
Iteraciones 
Calcular Q removido y 
caída de presión ∆P 
Diseño Final 
Calcular área de 
transferencia de calor   
Definir geometría del 
intercambiador 
 ∆P calculado > ∆P permitido 
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Con el fin de mejorar la transferencia de calor, se asumió un arreglo triangular con un 
espaciado PT : 0.03969 m y un espaciado de tubos adyacentes C´: 0.007937 m, los cuales 
son valores típicos para el tipo de tubería utilizada. 
Tipo de intercambiador 
Se escogió un cabezal flotante y anillo por la facilidad que brinda para el cambio del 
catalizador. Solo se consideró un paso por los tubos y un paso por la coraza, 
configuración que se recomienda para reactores empacados pues evita migración de 
catalizador entre los distintos pasos. Los deflectores se colocaron segmentados al 25%, 
con un espaciado de 1/5 Dc (diámetro interno de la coraza), diseño típico para garantizar 
una buena transferencia de calor [82].  
Coraza 
El diámetro de la coraza se calculó con la ecuación empírica (Ec. 27) descrita en el libro 
de diseño de reactores de Rose [83].  
)27()
907.0
7.394.0(:
2/1





 −+ tT
NPDc  
Donde Nt es el número de tubos del intercambiador que depende del balance de masa. 
Para una velocidad espacial de 2h-1 se encontró Dc: 1.98 m y para 20h-1  Dc: 0.63m. 
Datos de proceso  
Se consideró una carga de 10 barriles de aceite vegetal (aceite de palma) por día. En la 
Tabla 11, se muestran datos de proceso suministrados por Ecopetrol-ICP [56], empresa 
que hace parte del proyecto de investigación. Con el fin de encontrar la validez de los 
mismos, estos datos se comparan con información disponible en la literatura. 
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Tabla 11. Condiciones generales de proceso. 
Propiedad Valor 
recomendado por 
ECOPETROL-ICP 
Valor disponible 
en la literatura 
Referencia 
 
Composición 
del aceite 
(molar) 
 
Tripalmitina: 0.45 
Trioleína: 0.43 
Trilinoleína: 0.12 
Tripalmitina: 0.43 
Trioleína: 0.43 
Trilinoleína: 0.10 
Triestearato: 0.04 
 
Baroutian et al. [84] 
 
Velocidad 
espacial (h-1) 
 
 
2 – 20  
0.1 – 5.2  
 
 
5 – 25  
Guzman et al, Elliot D, 
Kikhtyanim et al y Kubicka 
et al. [8, 10-11, 85] 
Sebos et al.[2] 
Tamaño 
pellets 
cilíndricos,  
diámetro 
promedio 
(mm) 
 
 
3.3 
 
 
1.4  
 
 
 
Sebos et al. [2] 
Calor de 
reacción 
(kJ/kmol H2) 
 
60472  - 67453 
 
No se encontró 
 
- 
Relación 
molar 
H2/aceite 
 
24.14 
 
12.5, 15 y 20  
 
Guzman et al.[8] 
Temperatura 
de reacción 
(°C) 
 
350  
 
305 – 450  
Guzman et al, Sebos et al, 
Huber et al y Kikhtyanin et 
al.[7-10] 
 
Presión bar  
 
90  
20 a 35   
 
 
 40 a 90   
Sebos et al, Kikhtyanin et 
al y Kubicka et al.[7, 10-
11] 
Guzman et al. [8] 
 
En la Tabla 11, se observa que los datos sugeridos por ECOPETROL-ICP [56] se 
encuentran dentro del rango reportado en la literatura, excepto la relación molar H2/aceite 
y el diámetro promedio de los pellets cilíndricos, los cuales sin embargo están dentro de 
valores típicos para reactores heterogéneos en este tipo de procesos. 
Es importante aclarar que la velocidad espacial que se reporta en la Tabla 11, 
corresponde a reactores catalíticos de lecho fijo de carga continua y no para reactores 
multitubulares, ya que en la literatura no se encontraron diseños de reactores 
multitubulares para hidrotratamiento de aceites vegetales. 
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De hecho, en reactores multitubulares catalíticos de lecho fijo las velocidades espaciales 
características según el libro de Rose de diseño de reactores [83], están en el rango de 
361 a 3610 h-1, los cuales son mucho más mayores a las que se tienen para el proceso de 
hidrotratamiento de aceites vegetales. 
Ecuaciones auxiliares para el diseño del intercambiador 
En la Tabla 12, se describen correlaciones y métodos de cálculo utilizados para estimar 
diferentes valores necesarios para el diseño del intercambiador, así como la referencia de 
la cual se obtuvieron.  
Tabla 12. Métodos de cálculo en el diseño del intercambiador 
Métodos de cálculo en el Intercambiador 
Método Propiedad que se obtiene  
Método de diferencia temperaturas media logarítmica 
(DTML) - Kern [82] 
∆T(°F) 
Correlación de transferencia de calor lado de los tubos 
Achenbach  - Krebs et al.[86] 
Número de Nusselt de diámetro 
de partícula 
Correlación de transferencia de calor lado de la 
coraza Kern [82]  
jH factor j de colburn para 
transferencia de calor  
Ecuación de Ergun de lechos empacados 
 
∆P – Caída de presión (bar) 
 
Otros valores necesarios para el cálculo del intercambiador 
A continuación se presentan otros valores que se asumieron en el diseño del 
intercambiador:  
Longitud de los tubos: 
Se supuso una longitud de 3 m pues facilita el vaciado del catalizador [83]. 
Propiedades de la mezcla hidrógeno-aceite: Las propiedades de la mezcla reactiva, 
tales como viscosidad, densidad, conductividad térmica, fueron suministradas por 
ECOPETROL-ICP; quienes a su vez las calcularon utilizando el software comercial 
PRO/II. 
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Factor de obstrucción Rd: 
Se supuso un valor 0.003 (h pie2 °F/Btu), que equivale a 0.0005283 (s m2 K/Julio), el cual 
es característico de aceites vegetales [82]. 
A.3. Resultados 
En esta sección se muestran los resultados obtenidos del diseño del intercambiador de 
calor tipo banco de tubos empacados y coraza para el proceso de hidrotratamiento de 
aceites vegetales (aceite de palma). Se buscó garantizar un valor máximo de temperatura 
de 360 °C para la mezcla reactiva aceite-hidrógeno dentro de los tubos, asumiéndose 
fase gaseosa y conversión total del aceite. Para ello se utilizó agua como fluido de 
enfriamiento y datos del proceso de hidrotratamiento como temperatura de reacción, 
presión, velocidad espacial y calor de reacción. El diseño se realizó con base en la 
metodología descrita por Kern [82], donde además se utilizaron correlaciones empíricas 
para estimar los coeficientes de transferencia de calor. El intercambiador se diseñó 
considerando una velocidad espacial mínima de 2 h-1 y máxima de 20 h-1, y una 
conversión del 100%.  
Siguiendo el algoritmo de cálculo y las condiciones y datos de proceso descritos en este 
apéndice, en la Tabla 13 se presentan los principales datos y resultados del cálculo del 
intercambiador, así mismo se describe además si el dato utilizado para el diseño se 
supuso o fue el resultado de un cálculo matemático. Los datos supuestos y calculados 
fueron explicados en el desarrollo de este apéndice, los cuales fueron tomados de la 
literatura consultada o sugeridos por ECOPETROL-ICP. 
En la Tabla 13 se observa cómo cuando la velocidad espacial pasa de 20 a 2h-1, se 
incrementa en un orden de magnitud el número de tubos. Esto se explica por la baja 
velocidad del fluido para garantizar conversión del 100% cuando la velocidad espacial es 
de 2 h-1, la cual demanda un volumen de intercambiador grande y un gran número de 
tubos (2167). La baja velocidad causa al mismo tiempo coeficientes de transferencia de 
calor de bajo valor. El calor removido (Q), se calcula como el producto del área total de 
transferencia de calor (calculada con base en la velocidad espacio y el diámetro de tubos 
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elegido), el delta de temperaturas y el coeficiente de transferencia que se calcula 
mediante correlaciones empíricas. 
Tabla 13. Resultados de diseño a 2 y 20 h-1 de velocidad espacial. 
Velocidad espacial 2 h-1 Velocidad espacial 20 h-1 Cálculo o valor 
asumido 
Longitud de tubos (m)  3 Longitud de tubos (m) 3 Valor asumido 
Número de tubos  2167 Número de tubos 217 Cálculo 
Diámetro de coraza (m) 1.98 Diámetro de coraza (m) 0.65 Cálculo 
Rep – Lado tubos 1.54 Rep – Lado tubos 15.4 Cálculo 
Re – Lado coraza 21.3 Re – Lado coraza 199.2 Cálculo 
Temp. pared tubo (°C) 162 Temp. pared tubo (°C) 227 Cálculo 
hi (W/m2 K) 101.54 hi (W/m2 K) 649.12 Cálculo 
ho (W/m2 K) 260.47 ho (W/m2 K) 734.24 Cálculo 
Uc (W/m2 K) 73.1 Uc (W/m2 K) 344.53 Cálculo 
Ud (W/m2 K) 70.3 Ud (W/m2 K) 291.47 Cálculo 
A. Total de Transf. (m2) 648.39 A. Total de Transf. (m2) 64.84 Cálculo 
Q removido (kJ/ h)  5.336×107 Q removido (kJ/ h) 2.096×107 Cálculo 
Q generado (kJ/ h) 24088.96 Q generado (kJ/ h) 24088.96 Valor asumido 
∆P – Lado tubos (bar) 6.11×10-5 ∆P – Lado tubos (bar) 8.899×10-4 Cálculo 
∆P – Permitida lado 
tubos (bar) 
0.4 ∆P – Permitida lado 
tubos (bar) 
0.4 Valor asumido 
∆P – Lado coraza (bar) 3.967×10-6 ∆P – Lado coraza (bar) 3.561×10-4 Cálculo 
∆P – Permitida lado 
coraza (bar) 
0.68 ∆P – Permitida lado 
coraza (bar) 
0.68 Valor asumido 
 
En la Tabla 13 se muestra que el calor removido es 2000 y 800 veces mayor al calor 
generado por la reacción de hidrotratamiento para velocidades espacio de 2 y 20h-1 
respectivamente. Este resultado indica que no es necesario un reactor de tipo multitubular 
para este proceso. Para las dos velocidades espaciales la caída de presión calculada es 
menor que la permitida. 
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Anexo B: Modelo de reactor trickle bed en una 
dimensión 
Con el fin de facilitar el diseño del reactor CFD, se preparó un modelo de un reactor trickle 
bed en una dimensión. Este anexo describe el modelo desarrollado así como los 
principales resultados que se encontraron. La ventaja del desarrollo del modelo en una 
dimensión es que permite confirmar que las propiedades termoquímicas y las condiciones 
de operación que se escogieron para representar el proceso de hidrotratamiento de 
aceites vegetales presentan valores lógicos. La realización de este proceso de 
confirmación directamente en CFD es un proceso bastante costoso en tiempo de 
computación. 
El reactor de lecho fijo catalítico tipo trickle bed, se diseñó con base en las siguientes 
suposiciones: 
• Ocurre flujo pistón en el reactor, asegurando un mojado completo del pellet 
catalítico, donde se evita además, dispersión axial del líquido (aceite de palma). 
• No ocurre evaporación del aceite, pues el punto de ebullición estimado de los 
triglicéridos presentes es mayor a 400 °C [7]. 
• Se utiliza la cinética de hidrodeoxigenación (HDO) de los triglicéridos de Sebos et 
al. [7], la cual tiene en cuenta las restricciones internas de transferencia de masa. 
• De acuerdo a la cinética de Sebos et al. [7] se utiliza una reacción de primer orden 
respecto a la concentración de éster. 
• La ley de gas ideal es aplicable. 
 
El reactor se diseño en base a parámetros que se indican a continuación: 
• Se evaluaron geometrías de reactor con razones longitud/diámetro (L/D) de: 5/3, 3 
y 5. 
• Se estimaron propiedades a condiciones de hidrotratamiento de reactivos y 
productos mediante las correlaciones descritas en Jarullah et al. [42] y Jiménez et 
al. [41]; además de corridas hechas en el software PRO II de un reactor de 
hidrotratamiento suministrado por el Instituto Colombiano del Petróleo ICP [63]. 
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• Se estimó mediante un modelo isotérmico desarrollado en Matlab la conversión de 
las distintas geometrías de diseño propuestas. 
 
Algoritmo Modelo Isotérmico 
 
 
 
 
  
 
 
 
 
 
A continuación se muestra un modelo isotérmico desarrollado en Matlab para estimar la 
conversión a 330 °C. En el modelo se tiene en cuenta el factor de efectividad de la 
reacción. Para la realización del modelo se debe seguir el algoritmo descrito 
anteriormente. 
B.1. Propiedades y condiciones de proceso 
La difusión de éster en el aceite de palma a T: 330 °C, se estimó mediante correlaciones 
descritas por Jarullah et al. [42] y Jiménez et al. [41], como una aproximación al aceite de 
palma, ya que estas son para aceites crudos.  
La viscosidad del aceite de palma a condiciones de hidrotratamiento se estimó mediante 
la ecuación de Glaso’s, presentada en Ahmed [87] y que comprende las expresiones (28) 
a (30). 
 
Propiedades y condiciones de proceso 
Realizar balance de masa de éster en el reactor 
Calcular las resistencias de transferencia de masa en el reactor 
Crear código en Matlab donde se resuelve el balance 
de masa teniendo en cuenta sus restricciones 
Realizar análisis de resultados – Conversión (X) vs 
Longitud de reactor (m) 
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La ecuación tiene la siguiente forma: 
𝜇𝐿: 3.1414 × 1010 (𝑇 − 460)−3.444 [𝑙𝑜𝑔10(𝐴𝑃𝐼)]𝑎       (28) 
𝑎: 10.313 [𝑙𝑜𝑔10(𝑇 − 460)] − 36.447        (29) 
𝐴𝑃𝐼:  141.5
𝑠𝑝.𝑔𝑟15.6 −  131.5           (30) 
donde: T (°R), API: 23.33 (gravedad API del aceite de palma), sp.gr15.6: 0.9139. Para 330 
°C se encuentra que  𝜇𝐿: 0.000678  kg/m s. 
El volumen crítico, se calculó por la correlación de Riazi-Daubert, descrita en Ahmed [87] 
y que se presenta en (31) 
𝑣𝑐
𝐿: (7.5214 × 10−3(𝑇𝑚𝑒𝐴𝐵𝑃)0.2896(𝑠𝑝.𝑔𝑟15.6)−0.7666)𝑀𝑊       (31) 
donde: 𝑇𝑚𝑒𝐴𝐵𝑃: 1301.67 °R  (450 °C) es la temperatura promedio de ebullición del aceite de 
palma estimado de Narváez et al. [88]. 
𝑀𝑊:  829.212 g/mol, es el peso molecular promedio del aceite de palma el cual se estimó 
según la fracción másica de triglicéridos presentes que se presenta en la Tabla 11 [56] y 
en el artículo de Baroutian et al. [84]. 
A 330 °C se obtiene que 𝑣𝑐𝐿  : 53.2828 ft3/lb 
El volumen molar se estimó según la ecuación (32) que se reporta en [59]: 
𝑣𝐿: 0.285(𝑣𝑐𝐿)1.048       (32) 
A la temperatura de 330 °C se encuentra que tenemos 𝑣𝐿: 18.3784 cm3/mol. 
La difusividad molecular se estimó mediante la correlación de Tyn-calus, descrita en Raid 
et al. [89] :  
𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟
𝐿 : 8.93 × 10−8 𝑣𝐿0.267𝑇
𝑣𝐿
0.433𝜇𝐿    (33) 
donde: 𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿  (cm2/s), 𝑣𝐿(cm3/mol), T (K) y 𝜇𝐿(mPa s). A las condiciones de esta 
investigación se encuentra  𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿 : 4.9×10-9 m2/s, a T: 330 °C. 
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La densidad del éster (𝜌𝐿), como función de la temperatura y la presión, se cálculo 
mediante la ecuación de Standing-Katz, publicada en Ahmed [87] y Macías y Ancheyta 
[59], donde :  
𝜌𝐿: 𝜌0 +  ∆𝜌𝑝 − ∆𝜌𝑇   (34) 
∆𝜌𝑝:  [0.167 + 16.181 × 10−0.0425𝜌0] � 𝑃1000� − 0.01 × [0.299 + 263 × 10−0.0603𝜌0] � 𝑃1000�2      
(35) 
∆𝜌𝑇 : �0.0133 + 152.4�𝜌0+∆𝜌𝑝�−2.45� (𝑇 − 520)
− �8.1 × 10−6 − 0.0622 × 10−0.764�𝜌0+∆𝜌𝑝�� (𝑇 − 520)2 
(36) 
donde: 𝜌𝑜 (lb/ft3), 𝑃 (psia) y 𝑇(°R), la densidad estimada a T: 330 °C y P: 90bar, es de 𝜌: 
771.7 kg/m3. 
La densidad del catalizador se estimó a partir de la densidad de bulto de catalizador que 
reportan Jarullah et al. [42] para catalizador CoMo/Al2O3 como  𝜌𝑏: 670 kg/m3. 
Para estimar la densidad del catalizador se tuvo en cuenta la siguiente fórmula: 
𝜌𝑐 : 𝜌𝑏1−𝜀      (37) 
La porosidad del reactor (𝜀) se estimó como 0.52 mediante la ecuación reportada en [58-
59]. Para este valor se encuentra que la densidad del catalizador es 1395.83 kg/m3. 
El área interfacial del catalizador se calculó según la ecuación (38) reportada en [90]: 
𝑎𝑐 : 6𝑑s𝜌𝑐: 2.38 m2/kgcat   (38) 
El número de Reynolds de partícula y el número se Schmidt se calcularon según (39) y 
(40) respectivamente, donde GL representa el flux másico de aceite. 
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𝑅𝑒𝑝_𝐿: 𝐺𝐿 ∗ 𝑑𝑠/𝜇𝐿   (39) 
𝑆𝑐𝐿: 𝜇𝐿/(𝜌 𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿 )     (40) 
Para  𝑅𝑒𝑝_𝐿 <20 se obtiene, según la referencia [90] la ecuación (41) para el cálculo del 
número de Sherwood. 
𝑆ℎ𝐿: 0.266 𝑅𝑒𝑝_𝐿1.15𝑆𝑐𝐿13    (41)  
Por último el coeficiente de transferencia de masa, Kc, se calcula mediante (42) la cual 
también se tomó de la referencia [90] y en donde: 
𝐾𝑐 : 𝑆ℎ𝐿𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿𝑑𝑠 𝛼      (42) 
𝛼 es la fracción de pellet mojado por el líquido, que en nuestro caso se asumió como 1, es 
decir pellet completamente mojado por el aceite vegetal. 
B.2. Modelo 
La ecuación (43) representa el balance de moles en el reactor en el cual se asume que el 
reactor trickle bed se aproxima a un reactor de flujo pistón PFR, cuya velocidad de 
reacción de éster (𝑟𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟) tiene en cuenta la resistencia o restricción del seno del líquido a 
la superficie del catalizador y difusión, reacción dentro del pellet. 
𝑑𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟
𝑑𝑊𝑐𝑎𝑡
: 𝑟𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟   (43) 
La cinética que se utilizó para representar la reacción de hidrotratamiento es la de Sebos 
et al. [7], a la cual se le realizó un cambio de unidades de (1/s) a (m3cat / kgcat s), dividendo 
el valor original reportado por Sebos et al. [7] por la densidad del catalizador CoMo/Al2O3 
(𝜌𝑐𝑎𝑡: 1395.83 kgcat/m3cat.) donde se tiene: 
𝑟𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟 : − 𝐾𝑣𝑙 ∗ 𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟     (44) 
Donde 𝐾𝑣𝑙, representa la suma inversa de la resistencia a la difusión/reacción en el pellet 
y resistencia del seno del líquido a la superficie del catalizador.  
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𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟: 𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0(1 − 𝑋)       (45);      𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟: 𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,𝑜(1 − 𝑋)      (46) 
La concentración inicial de ester 𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0 se estimó de acuerdo al número de saponificación 
del aceite de palma (203 mg KOH/g aceite de palma) [91] y a la reacción de 
saponificación de la tripalmitina, donde estequiométricamente se requieren tres moles de 
KOH por mol de tripalmitina para saponificar el aceite. Se utilizó esta aproximación de 
cálculo, ya que la conversión de éster en la cinética se Sebos et al. [7] se estima mediante 
el cambio del número de saponificación del aceite luego de ser hidrotratado. 
𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0 : 𝑛ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑝𝑜𝑛𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 �𝑚𝑔 𝐾𝑂𝐻𝑔 𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒�×𝜌0,𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒(𝑘𝑔 𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒𝑚3𝑎𝑐𝑒𝑖𝑡𝑒)
𝑀𝑊 𝐾𝑂𝐻 � 𝑘𝑔 𝐾𝑂𝐻𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐾𝑂𝐻�×3 (𝑐𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜)×1000: 1.1021 kmol/m3    (47) 
𝑑𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟 : − 𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,𝑜𝑑𝑋     (48) 
𝑟𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟 : − 𝐾𝑣𝑙 ∗ 𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,𝑜(1 − 𝑋)    (49) 
Reemplazando (48) y (49) en (43) y organizando términos, tenemos: 
𝑑𝑋
𝑑𝑊𝑐𝑎𝑡
:  𝐾𝑣𝑙  𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0 (1 − 𝑋)
𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0       (50) 
𝑑𝑊𝑐𝑎𝑡 : 𝜌𝑐 ∗ (1 − 𝜀) ∗ 𝐴𝑡 ∗ 𝑑𝑧     (51), donde 𝐴𝑡: Área transversal del reactor 
Reemplazando (51) en (50), tenemos: 
𝑑𝑋
𝑑𝑊𝑐𝑎𝑡
: 𝐾𝑣𝑙  𝐶𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0 (1 − 𝑋) 𝜌𝑐(1 − 𝜀)𝐴𝑡
𝐹𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟,0        (52) 
 
La ecuación diferencial ordinaria (52) se resuelve en Matlab mediante una ode15s  
La resistencia del seno del líquido a la superficie del catalizador es calculada mediante la 
ecuación (53), el cual reemplazando valores del cálculo de propiedades y condiciones de 
proceso, tenemos: 
1
𝐾𝐶∗ 𝑎𝑐: 1.6526 × 105 (kgcat s/ m3cat)      (53) 
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La resistencia difusión/reacción dentro del pellet catalítico se estimo mediante (54) 
1
𝜂∗ 𝐾′      (54) 
Para el cálculo de la ecuación (54), hay que estimar el factor de efectividad 𝜂 y valor de la 
cinética de HDO 𝐾 ′de Sebos et al. [7], en unidades de (m3cat/ kgcat s) a una temperatura de 
330°C. 
El factor de efectividad se estimó, según la ecuación propuesta por Fogler et al. [90] para 
una reacción de primer orden en pellets catalítico esféricos. 
𝜂: 3
𝜃1
2  (𝜃1 cotℎ  (𝜃1) − 1)       (55) 
En nuestro caso, se utiliza la ecuación (55), porque nuestra reacción es de primer orden 
respecto a la concentración de éster, además que tenemos calculado el diámetro 
equivalente esférico de los pellets cilíndricos. 
Para resolver (55), se requiere calcular el módulo de thiele 𝜃1 para una reacción de primer 
orden. En (56) se muestra la ecuación propuesta por Floger at al. [90] para estimar este 
valor. 
𝜃1 :  𝑅2  �𝐾′𝜌𝑐𝑎𝑡𝐷𝑒𝑓𝑓     (56) 
donde: 
R, radio del pellet catalítico: 0.0009 m 
𝐾′, Valor de cinética de HDO de Sebos et al. [7], (T: 330 °C): 2.8953× 10−6 (m3cat/ kgcat s). 
𝜌𝑐𝑎𝑡: 1395.83 kg/m
3 
Para el cálculo de 𝐷𝑒𝑓𝑓, se estima como: 
𝐷𝑒𝑓𝑓 : 𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿  𝜙𝑝 𝜎𝑐𝜏      (57) 
donde: 
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𝜙𝑝, porosidad del pellet: 0.4, valor típico descrito por Fogler et al. [90]. 
𝜎𝑐, Factor de constricción: 0.8, valor típico descrito por Fogler et al. [90]. 
𝜏, tortuosidad: 4, valor tomado de Aysar et al. [42]. 
retomando el valor de 𝐷𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝐿 : 4.9×10-9 m2/s, a T : 330 °C, calculado anteriormente 
tenemos: 
𝐷𝑒𝑓𝑓: 3.92 × 10−10 (m2/s) 
con estos valores, ya podemos estimar el módulo de thiele 𝜃1 en la ecuación (56), donde: 
𝜃1: 1.445 
Con el valor del módulo de thiele 𝜃1, podemos estimar el factor de efectividad de la 
reacción, de la ecuación (55): 
𝜂: 0.8837 
Con el valor de factor de efectividad 𝜂, ya podemos estimar el valor de la resistencia de 
difusión/reacción dentro del pellet catalítico: 
1
𝜂∗ 𝐾′: 3.9083 × 105 (kgcat s/ m3cat) 
 De los datos obtenidos, podemos analizar: 
- Al tener un diámetro equivalente esférico de pellet pequeño 𝑑𝑠: 0.0018m, se tiene 
un módulo de thiele 𝜃1: 1.445, también de pequeña magnitud, obteniéndose un 
factor de efectividad 𝜂: 0.8837, haciendo que la reacción superficial en el pellet 
catalítico sea el paso limitante de la reacción global. 
- Mediante el cálculo del criterio de Weisz-Prater podemos estimar la magnitud de la 
difusión interna que limita la reacción: 
𝐶𝑤𝑝: 𝜂 ∗  𝜃12     (58) 
- El valor estimado de criterio de Weisz-Prater es 𝐶𝑤𝑝: 1.84, el cual por ser mayor 
que 1, se espera que si haya limitación de la reacción por difusión interna dentro 
del pellet, sin embargo con este valor, podemos concluir que la difusión interna 
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dentro del pellet, no limita severamente la reacción global de hidrotratamiento, tal 
como lo describe Sebos et al. [7], donde obtuvo valores de Weisz-Prater 𝐶𝑤𝑝 < 
1.5. 
 
Se creó un código en Matlab, resolviendo la ecuación diferencial ordinaria (mediante una 
ode15s), estimada del balance de masa teniendo en cuenta las restricciones de 
transferencia de masa en la fase líquida.  
A continuación se muestra la conversión obtenida a lo largo del lecho catalítico, para 
reactor L/D: 5/3. 
 
Figura 29. Conversión vs Longitud de reactor para L/D: 5/3 
En la figura 29, se observa como la geometría L/D: 5/3, garantiza una conversión de éster 
en biocetano de 87.24 %. Esto significa que la geometría diseñada L/D: 5/3, mediante el 
cálculo de volumen de lecho catalítico, de acuerdo a la velocidad espacial del proceso, si 
garantiza conversiones altas; inclusive teniendo en cuenta las resistencias de 
transferencia de masa en la fase líquida, tal como se modelo. De igual manera se estima 
la conversión para las geometrías con L/D: 3 y 5. A continuación se muestran sus 
resultados. 
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En la figura 30 se observa como la geometría L/D: 3, garantiza una conversión de éster en 
biocetano de 90.17 % y en la figura 31 se observa como la geometría L/D: 5, garantiza 
una conversión de éster en biocetano de 91.38 %. 
 
 
Figura 30. Conversión vs Longitud de reactor para L/D: 3 
 
 
Figura 31. Conversión vs Longitud de reactor para L/D: 5 
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En la figura 32 se comparan los resultados de las 3 Geometrías, donde se observa como 
la configuración L/D: 5 tiene mayor conversión que las demás; esto debido a la mayor 
longitud de lecho catalítico. Sin embargo con las tres se tienen conversiones altas de 
aceite de palma, con la velocidad espacial de 2 h-1. 
 
Figura 32. Comparación de geometrías, Conversión vs Longitud de reactor 
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Anexo C: Independencia de malla  
En este anexo se muestran los resultados de independencia del tamaño de malla para 
todas las configuraciones geometrías simuladas en esta investigación. En las figuras 33 a 
40 se comparan los perfiles de temperaturas y fracción másica de H2 en el centro del 
reactor para las distintas configuraciones con distinto número de celdas. La tendencia 
para mallas con distintos números de celdas, tanto para la temperatura, como para la 
fracción másica de hidrógeno es muy similar, la diferencia en valor absoluto disminuye 
con un aumento en el número de celdas. En la tabla 9 de la sección ANÁLISIS Y 
RESULTADOS se muestra el número de celdas elegido que garantiza independencia de 
tamaño de malla para cada configuración.  
 
Figura 33. Variación de la temperatura en el centro del reactor con la distancia axial 
configuración L/D: 5/3 con catalizador NiMo/Al2O3 
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Figura 34. Variación de la fracción masa de H2 en el centro del reactor con la 
distancia axial configuración L/D: 5/3 con catalizador NiMo/Al2O3 
De las figuras 33 y 34 se observa poca diferencia de resultados entre la malla con 76590 
celdas y la de 128790. Por lo tanto la geometría con 76590 celdas es la escogida para la 
configuración L/D: 5/3 con catalizador NiMo/Al2O3. 
 
Figura 35. Variación de la temperatura en el centro del reactor con la distancia axial 
configuración L/D: 5/3 con enfriamiento de H2 
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Figura 36. Variación de la fracción masa de H2 en el centro del reactor con la 
distancia axial configuración L/D: 5/3 con enfriamiento de H2 
De las figuras 35 y 36 se observa poca diferencia de resultados entre la malla con 185383 
celdas y la de 353957. Por lo tanto la geometría con 185383 celdas es la escogida para la 
configuración L/D: 5/3 con enfriamiento de H2. 
 
 
Figura 37. Variación de la temperatura en el centro del reactor con la distancia axial 
configuración L/D: 3 con catalizador CoMo/Al2O3 
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Figura 38. Variación de la fracción masa de H2 en el centro del reactor con la 
distancia axial configuración L/D: 3 con catalizador CoMo/Al2O3 
De las figuras 37 y 38 se observa poca diferencia de resultados entre la malla con 40500 
celdas y la de 73834. Por lo tanto la geometría con 40500 celdas es la escogida para la 
configuración L/D: 3 con catalizador CoMo/Al2O3. 
 
 
Figura 39. Variación de la temperatura en el centro del reactor con la distancia axial 
configuración L/D: 5 con catalizador CoMo/Al2O3 
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Figura 40. Variación de la fracción masa de H2 en el centro del reactor con la 
distancia axial configuración L/D: 5 con catalizador CoMo/Al2O3 
De las figuras 39 y 40 se observa poca diferencia de resultados entre la malla con 37050 
celdas y la de 72192. Por lo tanto la geometría con 37050 celdas es la escogida para la 
configuración L/D: 5 con catalizador CoMo/Al2O3. 
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Anexo D: Fracción masa y molar productos 
de reacción  
En este anexo se presentan la fracción masa y molar de los productos de reacción 
propano y dióxido de carbono para L/D: 5/3 con catalizador CoMo/Al2O3 descritos en la 
sección de ANÁLISIS Y RESULTADOS. 
En la figura 41 se observa como se obtiene una fracción masa de 0.047 a la salida del 
reactor para propano. 
 
Figura  41. Contornos de fracción masa de C3H8 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
En la figura 42 se observa como se obtiene una fracción molar de 0.014 a la salida del 
reactor para propano. 
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Figura 42. Contornos de fracción molar de C3H8 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
En la figura 43 se observa como se obtiene una fracción masa de 0.14 a la salida del 
reactor para dióxido de carbono. 
 
Figura 43. Contornos de fracción masa de CO2 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
En la figura 44 se observa como se obtiene una fracción molar de 0.043 a la salida del 
reactor para dióxido de carbono. 
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Debido a la estequiometria de la reacción la fracción molar dióxido de carbono (CO2) es la 
misma que la de C15H32 (ver Figura 13 sección ANÁLISIS Y RESULTADOS) y la de 
propano (C3H8) es la tercera parte (0.014). 
 
Figura 44. Contornos de fracción molar de CO2 para L/D: 5/3 con catalizador 
CoMo/Al2O3 
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